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"._ 
NHÀ XUẤT BẢN KHOA HỌC VÀ KỸ THUẬT 
HÀ NỘI 


“Đời nót dầu: 


Nội dung của lĩnh vực học thuật “Công nghệ Hoá học ” dựa trên những trí thức 
của Hoá lý cơ bản và Kỹ thuật công nghệ, trong đó “Kỹ thuật tiến hành phần ứng hoá 
học, hay còn gọi là tính toán và thiết kế thiết bị phản ứng hoá học” có thể được xem là 
trọng tâm của lĩnh vực công nghệ hoá học hiện đại. 


Trong thực tế đào tạo, sinh viên các ngành Hoá học, nhóm ngành Công nghệ Hoá 
học, ngành Kỹ thuật công nghệ hoá học và kể cả một bộ phận sinh viên ngành Kinh tế 
rất cần được trang bị kiến thức của môn học này, Nó sẽ cung cấp cho sinh viên những 
kiến thức tổng hợp, trang bị cho họ cả những kiến thức về cơ sở nghiên cứu, thiết kế và 
cả phương thức tư duy chuyên ngành, qua đó chuẩn bị cho họ những điều kiện cần thiết 
để có thể làm việc, hoà nhập trong những tập thể khoa học kỹ thuật lớn bao gôm cả các 
nhà nghiên cứu khoa học tự nhiên, các kỹ sự công nghệ và cả các nhà kinh tế. 


Phần lớn sinh viên thuộc các chuyên ngành Hoá học và Công nghệ hoá học do 
các trường Đại học đào tạo ra đều làm việc trong các lĩnh vực công nghiệp. Thế nhưng 
các Trường Đại học lại thường đã đào tạo quá nhiều, quá sâu về những vấn đề lý thuyết 
cơ bản mà quên ải hoặc coi nhẹ việc trang bị cho sinh viên những kiến thức mang đặc 
trứng về một “đời sống nghề nghiệp ” có tính công nghiệp của họ trong tương lai. Có lẽ 
đó là một tổn tại trong đào tạo cân phải được nhận thấy kể từ khi khoa học, và đặc biệt 
là ngành Hoá học được hình thành hai máng lớn: Khoa học cơ bản và Khoa học công 
nghệ. 


Giáo trình “Thiết bị phản ứng trong công nghiệp hoá học ” là một bộ phận không 
tách rời của chương trình đào tạo các kỹ sư ngành Máy & Thiết bị Công nghiệp Hoá 
chất và Dầu khí của Trường Đại học Bách khoa Hà Nội. Giáo trình được hình thành 
trên cơ sở các bài giảng tại Trường Đại học Bách khoa Hà Nội và tham khảo các tài 
liệu có tính định hướng trên thế giới. 


Giáo trình trình bày các nhóm kiến thức cơ bản về nghiên cứu, tính toán, thiết kế 
triển khai và kỹ thuật vận hành các hệ thiết bị phản ứng trong công nghiệp hoá học. 

Tác giả cũng đã cố gắng lựa chọn, đông nhất hoá các khái niệm, các định nghĩa 
và các ký hiệu thông dụng trên thế giới trong lĩnh vực chuyên môn này. 

Thông qua việc trình bày, giải các bài toán ví dụ, bạn đọc có thể so sánh với các 
bài toán thực tế để tìm thấy cho mình những điều bổ ích hoặc cũng có thể tìm cho mình 


một phương pháp tính toán phù hợp hơn với kỹ thuật tính toán hiện đại trong điêu kiện 
có thể. 

Tên gọi các đại lượng và thứ nguyên của chúng cũng đã được dùng theo IUPAC và 
TŒVN. 


Giáo trình là tài liệu giảng dạy, học tập và nghiên cứu của cán bộ, sinh viên & 
nghiên cứu sinh nhóm ngành Máy & Thiết bị Công nghiệp Hoá chất - Dầu khí, Trường 
Đại học Bách Khoa Hà Nội, có thể làm tài liệu tham khảo cho rộng rãi các cán bộ, 
nghiên cứu sinh và sinh viên thuộc các nhóm ngành công nghệ hoá học: Công nghệ các 
chất vô cơ, công nghệ các chất hữu cơ và hoá dâu, công nghệ vật liệu polymer, công 
nghệ luyện kim và vật liệu, cũng như sinh viên ngành hoá học và ngành kinh tế. 


Giáo trình cũng là tài liệu học tập, nghiên cứu lĩnh vực chuyên môn: “Động học 
các quá trình công nghệ hoá học” cho các học viên bậc cao học thuộc nhóm ngành 
công nghệ hoá học. 


Để tiện sử dụng, giáo trình được chia làm 2 tập: Tập 1 bao gôm các chương 1, 2 
và 3. Tập 2 bao gồm các chương 4, 5, 6,7,8 và 9. 


Tác giả xin trân trọng cảm ơn các đông nghiệp của Bộ môn Máy & Thiết bị Công 
nghiệp Hoá chất - Trường Đại học Bách Khoa Hà Nội, đặc biệt là KS. Tống Thị Hoàng 
Dương, KS. Nguyễn Anh Tuấn, Thể. Tạ Hông Đức đã có nhiều công lao đóng góp trong 
việc hoàn thành giáo trình. 


Giáo trình không thể không có những thiếu sót, mong bạn đọc lượng thứ và xin 
được nhận mọi góp ý, phê bình đến Bộ môn Máy & Thiết bị Công nghiệp Hoá chất — 
Trường Đại học Bách Khoa Hà Nội. 


Tác giả 
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BÀI MỞ ĐẦU 
CÁC KHÁI NIỆM CƠ BẢN VỀ THIẾT BỊ 
PHẢN ỨNG HOÁ HỌC 


I. NHIỆM VỤ CỦA LĨNH VỰC HỌC THUẬT “THIẾT BỊ PHẢN ỨNG TRONG 
CÔNG NGHIỆP HÓA HỌC” 


Trong một quy trình sản xuất hoá học, khâu then chốt, quan trọng nhất là chuyển hoá 
nguyên liệu ban đầu thành sản phẩm - khâu tiến hành phản ứng hoá học - Lĩnh vực học thuật 
“Thiết bị phản ứng trong công nghệ hoá học” đo đó có nhiệm vụ thực tiễn hoá quá trình 
chuyển hoá hoá học đó trong những điều kiện cụ thể để tạo ra những sản phẩm với chất 
lượng nhất định, năng suất nhất định và giá thành hạ nhất có thể được. 


Cũng có thể xem lĩnh vực học thuật “Thiết bị phản ứng trong công nghệ hoá học” có 
nhiệm vụ chuyển quy mô của một phản ứng chuyển hoá hoá học từ quy mô phòng thí 
nghiệm vào quy mô công nghiệp một cách chắc chắn, tin cậy. Cũng có nghĩa là phải tạo ra 
được: một thiết bị phần ứng phù hợp với phản ứng đã cho, với năng suất yêu cầu và biện 
pháp kỹ thuật tiến hành quá trình một cách tối tâi trong công nghiệp. Như vậy, nhiệm vụ 
của lĩnh vực học thuật nói trên có thể tóm tắt là: 


Chọn được phương thức tiến hành quá trình hoá học. 
Tính toán được các kích thước (quy mô) của thiết bị phản ứng hoá học. 
Chọn và quy định vật liệu chế tạo thiết bị. 


Chọn và điều khiển được thiết bị để có một bộ thông số công nghệ tối ưu cho quá 
trình. 


Cơ sở khoa học để thực hiện các nhiệm vụ đó trước hết là các kiến thức về vận tốc của 
phản ứng hoá học (microkinetic), thu được bằng các nghiên cứu thực nghiệm. Bước này 
nhiều tài liệu trên thế giới gọi là: bước phân tích quá trình phản ứng hoá học (analysis of 
the reactions) nhằm xác định các hằng số tốc độ của quá trình phản ứng, và thiết lập được 
phương trình tốc độ của quá trình. 


Khi quá trình hoá học không phải xảy ra trong một pha duy nhất mà ở nhiều pha khác 
nhau, các quá trình truyền nhiệt và chuyển khối ảnh hưởng lớn đến tiến trình của phản ứng 
hoá học và việc kết hợp động học của các quá trình vận tải với động học của phản ứng hoá 
học có ý nghĩa rất lớn (macrokinetic). 


Tính toán thiết kế thiết bị phản ứng hoá học còn phải thấy rằng, mỗi dạng thiết bị 
phản ứng cho một phương thức tiến hành phản ứng rất khác nhau vì cấu trúc đòng và phương 
thức trao đổi nhiệt, quan hệ về năng lượng nhiệt trong các loại thiết bị phản ứng hoá học 
cũng rất khác nhau. Cho nên phải dựa trên cơ sở của cả các phương trình cân bằng chất, cân 
bằng năng lượng nhiệt và cân bằng xung lượng của hệ thống mà tiến hành các phép tính 
toán. Ngoài động học của phản ứng hoá học, phải chú ý thích đáng đến cấu trúc dòng, 
phương thức vận tải nhiệt, vận tải chất trong hệ và chế độ nhiệt độ (hệ đẳng nhiệt, đoạn 
nhiệt...), chúng là những yếu tố đóng vai trò nhất định tạo nên năng suất của thiết bị. 


Những điểu đã trình bày sơ lược trên, cho thấy những yếu tố quan trọng nhất ảnh 
hưởng đến quá trình phản ứng hoá học trong công nghiệp và cũng cho thấy rằng lĩnh vực 
học thuật : “Thiết bị phản ứng trong công nghệ hoá học” là một lĩnh vực phức tạp, bao hàm 
kiến thức của nhiều bộ phận khoa học khác nhau, chính vì vậy mà chỉ mới trong những năm 
rất gần đây (khoảng 30 năm trở lại) lĩnh vực học thuật này mới được hình thành, được hệ 
thống hoá như một bộ phận của lĩnh vực kỹ thuật công nghệ hoá học (chemical cngineering) 


Giáo trình “Thiết bị phản ứng trong công nghệ hoá học” là một bộ phận không tách 
rời của tập hợp các giáo trình đào tạo chuyên môn thuộc ngành Máy&Thiết bị Công nghiệp 
Hoá chất - Dầu khí của Trường Đại học Bách Khoa Hà Nội và cũng như những giáo trình 
chuyên ngành khác, nhằm cung cấp cho sinh viên những kiến thức cơ bản trong lựa chọn, 
thiết kế, tính toán và điều khiển tối ưu của các thiết bị phản ứng hoá học trong công nghiệp. 
Trong khuôn khổ của nó, giáo trình chưa thể để cập được hết những lĩnh vực chuyên sâu, 
riêng biệt như các thiết bị phản ứng quang hoá, các thiết bị phản ứng điện hoá, nhưng trên 
những kiến thức cơ bản có được từ giáo trình này người đọc có thể tự tìm hiểu để mở rộng 
và đi sâu thêm vào các lĩnh vực đó. 


II. PHÂN LOẠI CÁC HỆ PHÁN ỨNG HOÁ HỌC 


Như đã trình bày ở,trên, các phương pháp tính toán trong lĩnh vực, quá trình và thiết bị 
phản ứng hoá học nhằm xác lập một hệ thống thiết bị công nghiệp để tiến hành quá trình 
phản ứng hoá học. Để thực hiện nhiệm vụ đó, trước hết về phương diện vật lý, phải chú ý 
đến cấu trúc pha, chế độ nhiệt của hệ thống. 

Với quan điểm đó, người ta chia ra: 

Hệ phản ứng là đồng rhể: Khi toàn bộ khối phản ứng nằm trong một pha duy nhất và 
hệ là 2ÿ thể khi các chất tham gia vào quá trình phản ứng tổng thể ở trong nhiều pha khác 
nhau. Đây cũng là trường hợp điển hình cho hầu hết các phản ứng xúc tác. Khi đó, ít nhất 
chất xúc tác nằm trong những pha khác với pha chứa các chất phản ứng. 

Về phương thức tiến hành phản ứng, người ta phân chia ra quá trình phần ứng liên tục 
hay gián đoạn. Trong đó các quá trình gián đoạn thường được tiến hành trong các hệ (thiết 


bị phản ứng) kín, trong khi ở quá trình /ién #c sự chuyển hoá xảy ra trong một hệ mở với 
những thông số công nghệ chủ yếu là không đổi (theo thời gian). 


Theo sự phân bố nhiệt độ trong suốt quá trình chuyển hoá người ta phân chia ra quá 
trình đẳng nhiệt, khi đó nhờ vào sự trao đổi nhiệt giữa vùng phản ứng và môi trường bên 
ngoài, mà nhiệt độ của khối phản ứng không thay đổi trong suốt quá trình. 


Quá trình gọi là đoạn nhiệt khi nhiệt độ của khối phản ứng tăng hay giảm một cách 
tương ứng với sự tăng lên của độ chuyển hoá, ứng với quá trình phản ứng toả nhiệt hay thu 
nhiệt. Hay nói một cách khác, trong hệ đoạn nhiệt không có sự trao đổi nhiệt cưỡng bức 
giữa vùng phản ứng với môi trường bên ngoài. 


Hệ được gọi là đa nhiệt khi nhiệt độ của thiết bị phản ứng được khống chế theo một 
chương trình nào đó thông qua cấp nhiệt cho hệ hay rút nhiệt ra khỏi hệ theo yêu cầu. Nhiệt 
độ của hệ đoạn nhiệt có thể khác nhau theo thời gian và không gian của vùng phản ứng... 


Trong tính toán, thiết kế thiết bị phản ứng hoá học người ta còn phải chú ý rằng hệ 
phản ứng là đơn giản hay phức tạp. 


Hệ phản ứng gọi là đơn giản khi trong hệ chỉ xảy ra một phản ứng hoá học và ở đây 
thông qua sự thay đổi nồng độ của một cấu tử duy nhất cũng đủ để mô tả một cách hoàn 
chỉnh quá trình phản ứng hoá học.Hệ được gọi là hệ phức rạp khi trong hệ đồng thời xảy ra 
nhiều phản ứng hoá học và để mô tả độ chuyển hoá trong một hệ như vậy, cũng cần đến một 
số phương trình toán học. 


Một vấn đề nữa hết sức quan trọng trong việc phân loại các hệ phản ứng hoá học đó là 
cấu trúc dòng trong thiết bị, nó thể hiện khả năng khuấy trộn các cấu tử tham gia phản ứng, 
hay tổn thất áp lực trong thiết bị phản ứng. Tất cả những điều đã nêu ra ở trên đây đều bị chỉ 
phối, ràng buộc bởi cấu trúc dòng trong thiết bị phân ứng. 


Trong phạm vi giáo trình này người ta chia thiết bị phản ứng theo hai quan điểm: 
- Theo phản ứng hoá học chia ra hệ đồng thể và dị thể. 


- Theo loại thiết bị phản ứng, được chia với quan điểm khác nhau về cấu trúc dòng và 
có hai loại thiết bị có cấu trúc dòng lý tưởng cơ bản: thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng và 
khuấy lý tưởng. 

Những yếu tố khác như : loại hình phản ứng hoá học (phản ứng đơn giản hay phức 
tạp), loại hình phân bố nhiệt độ,.. sẽ chỉ là những điểm cần chú ý thêm khi tính toán một quá 
trình hay một thiết bị cụ thể. 
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QUAN ĐIỂM KINH TẾ TRONG TIẾN HÀNH 
CÁC QUÁ TRÌNH CÔNG NGHỆ HOÁ HỌC 


—==s%ã& LKLKGGGEEEỶEEỶEỶẼ ỐC. CÔ 


Tối ưu hoá các quá trình sản xuất trong công nghiệp hoá học ở một địa điểm cho trước 
với một nguồn nguyên liệu nhất định và với những điều kiện kỹ thuật công nghệ nào đó, là 
một lĩnh vực học thuật quan trọng của các cán bộ KHKT và kinh tế trong ngành công 
nghiệp hoá học, mà mục tiêu cuối cùng của nó là tạo ra những sản phẩm công nghiệp có 
chất lượng cao, giá thành hạ. 


Tối ưu hoá quá trình công nghệ hoá học không chỉ quan trọng để quyết định một giải 
pháp công nghệ và do đó là để lựa chọn, mua sắm các thiết bị mới tương ứng mà là một 
nhiệm vụ thường xuyên trong cả quá trình sản xuất, nhằm thích hợp với hoàn cảnh thị 
trường và do đó nâng cao không ngừng chất lượng sản phẩm cũng như hạ giá thành sản 
phẩm. 


I. KHÁI NIỆM CHUNG 


Mục tiêu của bài toán tối ưu các quá trình công nghệ hoá học thường là tìm những 
điều kiện sản xuất để đạt được giá thành sản phẩm hợp lý nhất. Với mục tiêu đó, bài toán tối 
ưu thường gọi là bài toán tối ưu kinh tế. Mặt khác mục tiêu của tối ưu hoá quá trình cũng có 
thể là một mục đích kỹ thuật công nghệ, chẳng hạn để đạt hiệu suất sử dụng nguyên liệu là 
cực đại, khi đó ta có bài toán tối ưu công nghệ. 


Ta hiểu “ tối ưu hoá” là di tìm các cực trị, nghĩa là các trạng thái tốt nhất của hệ thống 
công nghệ và đo đó rõ ràng bài toán tối ưu chỉ có thể đặt ra khi bài toán mô tả hệ có những 
lời giải , và ta có thể đánh giá được các lời giải đó để lựa chọn được lời giải hợp lý, mô tả 
trạng thái tối ưu. 

Trong các bậc chuyển hoá của những hệ thống công nghệ hoá học, những nhân tế ảnh 
hưởng lớn nhất lên nghiệm của bài toán tối ưu được gọi là các thông số định lượng, bao 
gồm: nồng độ, áp suất, nhiệt độ và do đó nhiệm vụ của phương pháp tối ưu hoá là tìm bộ 
thông số công nghệ để hàm mục tiêu: chẳng hạn giá thành sản xuất, lợi nhuận,...đạt cực trị. 


Bên cạnh các thông số định lượng, trong phương pháp tối ưu hoá còn phải kể đến các 
thông số định tính, chúng không thay đổi một cách hệ thống nhưng ảnh hưởng lên quá trình, 


chẳng hạn: đệ phân tán của các phần tử rắn khi phản ứng xảy ra trong huyền phù, ảnh hưởng 
của loại hình thiết bị phản ứng lên tiến trình phản ứng hoá học và do đó ảnh hưởng lên độ 
chuyển hoá, độ lựa chọn, chất lượng sản phẩm. 


Cơ sở khoa học của bài toán tối ưu trong công nghệ hoá học là các tri thức vẻ cân 
bằng của quá trình, các hiểu biết về vận tốc của các quá trình vận tải (chất, năng lượng, 
xung lượng...) và sự hiểu biết đến mức có thể nhất về động học của phản ứng hớa học. 


Riêng về động học của quá trình hoá học. để phục vụ cho bài toán tối ưu không thể có 
những mô tả động học kỹ lưỡng, chính xác về phương diện hoá lý mà thường xây dựng 
những mô tả giản đơn, mang tính tổng thể có thể thông qua thống kê toán học, nhằm đưa ra 
ảnh hưởng tổng hợp của các yếu tố công nghệ (chẳng hạn nồng độ. nhiệt độ,...) lên độ 
chuyển hoá hiệu suất mà không chú ý đến các quá trình hoá lý riêng biệt. Từ mô tả toán học 
quá trình, người ta tối ưu hoá các bộ thông số công nghệ để hàm mục tiêu đạt cực trị. 


Để tổ chức việc giải quyết bài toán tối ưu, hiện nay tồn tại hai phương pháp: phương 
pháp lặp và phương pháp nốt tiếp. 


Phương pháp nối tiếp giải quyết bài toán trong từng giai đoạn một, cho đến cuối cùng 
so sánh các kết quả với nhau và chỉ cho phép chọn được kết quả hợp lý nhất trong số đó. Kết 
quả đó không có khả năng tác động trở lại bước tối ưu nhất. 


Ở phương pháp lặp đòi hỏi một sự phối hợp chặt chế giữa các nhà hoá học, các kỹ sư 
công nghệ hoá học và chủ đầu tư. Ngay trong những thí nghiệm và tính toán đầu tiên cũng 
đã cho ta những kết quả về những yếu tố ảnh hưởng quan trọng nhất lên giá thành sản phẩm 
(chẳng hạn độ suy nguyên liệu, nồng độ đã chọn, nhiệt độ,...) và những thí nghiệm tiếp theo 
trong phòng thí nghiệm và ở quy mô triển khai sẽ luôn dựa vào những kết quả ban đầu đó. 
Phép lặp đó lặp lại cho đến khi đạt được chẳng hạn một giá thành thấp nhất của sản phẩm. 


/án Thiết bị I—# Tính giá thành 
Điều kiện làm việc P/án Thiết bị 2—®# Tính giá thành 2 —>So sánh —> Công nghệ 
/án Thiết bị 3—*_ Tính giá thành 3 () 


Nghiên cứu 


Điều kiện làm việe—* Phương án thiết bị—>Giá thiết bị >Tính giá thành—_ Công nghệ 


"Tối ưu sơ bộ (®) 
Hình1-1: Phương pháp tối ưu trong công nghệ hoá học: 


(a): phương pháp nổi tiếp; 
(b): phương pháp lặp. 
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Ở mỗi bậc tối ưu sơ bộ phải quan tâm cả đến chẳng hạn số thiết bị, giải pháp công 
nghệ như chọn loại thiết bị phản ứng, phương pháp công nghệ phân riêng, kỹ thuật truyền 
nhiệt, và chọn vật liệu để chế tạo thiết bị cho hệ thống và cho mỗi bậc của hệ công nghệ. 


I. TỐI ƯU HOÁ GIÁ THÀNH SẢN XUẤT CỦA MỘT GIẢI ĐOẠN CÔNG 
NGHỆ KHI CÁC LOẠI HÌNH GIÁ THÀNH RIÊNG PHỤ THUỘC KHÁC 
NHAU VÀO CÁC BIẾN CÔNG NGHỆ 


Giá thành sản xuất là một hàm của các thông số công nghệ trong đó loại hình giá 
thành này có thể tăng và loại hình giá thành khác lại có thể giảm theo các biến công nghệ. 

Xét một tháp chưng tuyện liên tục và hãy tìm số hồi lưu thích bợp (tối ưu). Rõ ràng 
nếu như số hồi lưu càng lớn thì tiết kiệm được số đĩa của tháp nhưng sẽ tốn năng lượng để 
bốc hơi lại, để làm nguội, ngưng tụ,..., và ngược lại. 

Cho nên để giải quyết vấn đề, trước hết người ta tính các giá thành riêng, sau đó đem 
tổng hợp các giá thành riêng lại (hình 1-2). 


Giả tổng cộng 


Đun nóng vả làm nguội với thiết bị bóc hơi 
và ngưng tụ 


Giá thành: DM/Năm 


Hình 1-2: Xác định tỷ số hổi lưu 
thích hợp cho các loại thiết bị: 


@ miết bị ngưng tụ -_ Tháp chưng luyện; 
@ Tháp -_ Thiết bị bốc hơi; 
-_ Thiết bị ngưng tụ. 


Tỷ số hồi lưu 


Cũng có thể xét thêm một trường hợp khác, ví dụ xác định mật độ đồng tối ưu cho 
phản ứng điện phân dung dịch NaCl bằng phương pháp catot thuỷ ngân. Đã biết rằng với 
một hệ thống thiết bị điện phân cho trước, vận tốc phản ứng phụ thuộc vào cường độ dòng 
điện, và năng suất của thiết bị theo định luật Faraday cũng chỉ phụ thuộc vào cường độ dòng 
điện 1. Vấn đề đặt ra là để đạt một năng suất nhất định nên dùng ít thiết bị điện phân với mật 
độ dòng lớn hay dùng nhiều thiết bị điện phân mà dùng mật độ dòng nhỏ. 


Với một loại thùng điện phân với diện tích điện cực cố định, ta tính được dòng tải tối 
ưu và từ đó tính được số thùng điện phân cần thiết để đảm bảo năng suất yêu cầu. 


Đầu tư cho thùng điện phân dùng thuỷ ngân khoảng: 
300 USD/tấn chlore với thiết bị 450 t / ngày đêm. 
485 USD/tấn chiore với thiết bị 50 t / ngày đêm. 


Các thùng điện phân hiện đại có thể chịu tải đến 100 ~ 150 kA và có năng suất 1§00 ~ 
3900 tấn chlore / năm. 

Trên cơ sở năng suất cần thiết có thể ghép một số thùng điện phân song song hay 
nối tiếp. 

Với một năng suất yêu cầu, giá thành điện tiêu hao tỷ lệ thuận với mật độ dòng, 
nhưng vốn đầu tư và tiêu hao để bảo dưỡng, vận hành ... lại giảm. Do đó cường độ dòng 
điện tối ưu sẽ phải tương ứng với cực tiểu của tổng hai hàm số: giá thành điện năng f¡() và 
các giá thành khác phụ thuộc vào cường độ dòng điện f;(I). 


Nếu gọi p, là giá tiền I1 kWh điện năng: 
1: thời gian; 
I: cường độ dòng điện; 
V,: điện thế điện phân trong thùng; 
R, : điện trở trong của thùng điện phân; 
z: số thùng điện phân sử dụng; 
thì rõ rằng có: 
f¡{) = (V, + IR,).It.p..z (a) 


Nếu như trong tất cả mọi điểu kiện, lượng chlore sản xuất ra phải đảm bảo như nhau 
thì tích I.z phải là một hằng số nghĩa là. 


I.z = const =H œ®) 
Do đó: 
f,đ)=H. (V,+1.R).Lp, () 
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nghĩa là giá thành năng lượng điện là một hàm bậc nhất của cường độ đòng điện I. 


Giá thành đầu tư, sửa chữa và vận hành cho toàn bộ hệ thống là tích của số thùng điện 
phân sử dụng z và giá thành K, phải tiêu phí cho mỗi thùng trong thời gian t, nghĩa là có thể 
viết : 

ElSK/2KƑ __ (4) 
nghĩa là f;(Œ) lại tỷ lệ nghịch với cường độ dòng điện I. 


Giá thành sản phẩm sẽ cực tiểu khi: 


đf(I) b, đf,(D) E 


0 
đi FT ` 


theo điều kiện (e) ta có cường độ dòng điện tối ưu là: 


K, 
lệ = Const (g) 


l -P; 


Trên hình 1-3 cho thấy sự phụ thuộc của giá thành sản xuất vào mật độ dòng. Đó là 
một hàm không đối xứng và khi I > I„, giá thành tăng chậm hơn là khi I < l„„ Do đó ngày 


nay để đáp ứng nhu cầu chlore người ta cũng đùng mật độ dòng cao hơn mật độ đồng tối ưu. 


Giá thành, Triệu DM 


0 25 5,0 7.5 10,0 
Mật độ dòng, kA/ m? 


kK———D_——---—__———'_--.—_———_——-._.. 


0 50 100 150 200 
Cường độ dòng, kÀ 


Hình. 1-3: Giá thành f;(l)*f;(I) tính theo triệu DM phụ thuộc vào mức độ tải 
ở thiết bị điện phân thuỷ ngân 51 thùng (20 m?/thùng). 


II. ẢNH HƯỞNG CỦA CÁC THÔNG SỐ CÔNG NGHỆ LÊN GIÁ THÀNH 
SẢN PHẨM 
Như đã trình bày, trong các phương pháp tối ưu hoá quá trình công nghệ hoá học buộc 
phải tiến hành liên tiếp các bước lặp “ tối ưu sơ bộ” trong đó bao hàm nhiều vấn đề. Kể từ 
lựa chọn phương thức trao đổi nhiệt, chất làm lạnh, đến chọn loại thiết bị phản ứng phù hợp 
với quá trình,.. và chính giải quyết những vấn đề trong phạm vi tối ưu sơ bộ là nhiệm vụ 
chính yếu nhất của lĩnh vực tiến hành công nghệ các quá trình phản ứng hoá học. 


Những thông số cơ bản quan trọng nhất của quá trình hoá học là: 
a) Độ chuyển hoá; 

b) Nồng độ các chất phản ứng; 

c) Nhiệt độ và phân bố nhiệt độ trong thiết bị phản ứng; 

d) Năng suất thiết bị tính theo nguyên liệu. 


Ngoài ra còn phải kể đến những thông số khác có ảnh hưởng đến nồng độ cũng như 
phân bố nồng độ các chất trong thiết bị, đó là: 


e) Áp suất chung của hệ khi phản ứng xảy ra trong pha khí hoặc sự bổ sung khí trơ; 

Ø) Tương quan giữa các cấu tử phản ứng; 

Ø) Sự khuấy trộn khối phản ứng trong thiết bị và số phản ứng xảy ra trong hệ; 

h) Cung cấp hay rút một hoặc một số cấu tử của hệ ở một hay nhiều vị trí trong hệ 
cũng như phương thức cung cấp chất phản ứng, đặc biệt ở những hệ dị thể. 

Để có thể xem xét ảnh hưởng của các thông số lên giá thành sản xuất, trước hết ta 
phải hiểu và thống nhất các khái niệm chung của kỹ thuật tiến hành các quá trình phản ứng 
hoá học. 


3.1. Các khái niệm cơ bản của quá trình phản ứng hoá học 


Như đã giới thiệu ở trên, qua trình phản ứng hoá học là một quá trình công nghệ rất 
phức tạp, tổng hợp giữa quá trình vận tải chất, năng lượng và phản ứng hoá học. Vì vậy các 
khái niệm, định nghĩa trong lĩnh vực này cũng phải hết sức rõ ràng. Theo các quy tắc 
IUPAC (International Union of Pure and Aplied Chemistry) kết hợp với những kí hiệu 
truyền thống đã được dùng trong nhiều tài liệu, ở đây định nghĩa một số khái niệm và đại 
lượng trong lĩnh vực “quá trình và thiết bị” phản ứng hoá học như sau: 


Thiết bị phản ứng là thiết bị dùng để tiến hành quá trình phần ứug hoá học. 


Hỗn hợp chất trong thiết bị phản ứng mà trong đó các phản ứng hoá học xảy ra được 
gọi là khối phản ứng hay hỗn hợp phản ứng. 
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Khối phản ứng bao gồm các cấu tử phản ứng có chất phản ứng và các chất kèm theo 
chẳng hạn như dung môi. khí mang,... Các chất xúc tác, chất điều chỉnh phân ứng, môi 
trường đệm... cũng là những chất kèm theo, không phải là chất phản ứng. 


Dưới tác dụng của phản ứng hoá học. các chất phản ứng chuyển hoá thành sản phẩm 
của phản ứng và cũng nằm trong khối phản ứng. 


Thành phần của khối phản ứng chiếm được gọi là không gian phản ứng hay thể tích 
vùng phản ứng Vạ. 


Các thiết bị phản ứng có thể: 
+ làm việc gián đoạn; 
+ làm việc liên tục; 
+ làm việc bán liên tục. 


Bảng 1-I: Ký hiệu thành phần các cấu tử trong khối phản ứng 


Thành phần Nồng độ tương ứng 
ấ k) 
Lượng chất theo mol x.=n/S`n, €;=n,/V; (mol/m] 
phần mol của cấu tử thứ ì nồng độ của cấu tử thứ ¡ tính theo mol 
Z. s 3 
Lượng chất theo khối w, =m,/5m, p, =m,/M; [kg/m°] 
lượn CÁ Ty Ti Ông 
v. phần khối lượng cấu tử thứ ¡ /Ø, gọi là mật độ riêng của cấu tử ¡ 


Lượng chất theo áp suất _P,= X,. p [bar] 


áp suất riêng phần của cấu tử ¡ 


Dòng vật liệu cấp vào thiết bị ở các quá trình liên tục và bán liên tục là lượng chất 
được đưa vào thiết bị phản ứng trong một đơn vị thời gian. Dòng vật liệu cấp vào thiết bị có 
thể bao gềm toàn bộ khối phản ứng và cũng có thể là một cấu tử nào đó, 


+ Dòng thể tích vật liệu cấp vào V* m%⁄; 

+ Dòng khối lượng vật liệu cấp vào (một cấu tử thứ ¡) rh? và 3”? =rh° kg/s; 
hoặc ñ} và >n =n° mol/s. 

Thông thường dòng cấp nguyên liệu vào thiết bị được gọi là nãng suất của thiết bị 
(tính theo nguyên liệu). 


Dòng vật liệu tháo ra khỏi thiết bị cũng tương tự như dòng cấp vào và ký hiệu tương 
ứng là VẼ, thp(3 rh” = th?) và ñƑ(Š ñỀ =ñ). 


Kí hiệu v, là hệ số tỷ lượng của cấu tử A, trong phương trình hoá học,v, > 0 khi A; là 
sản phẩm phản ứng và v, < 0 khi A, là chất phản ứng, ta có: 


N 
>5 v.A,=0 
ial 


Ví dụ: 
N;+3H; = 2NH, 
A,=N, vị=-l M.=28 
A;=H, v;=-3 M;=2 
ANH, v;=+2 M=17 


Sự thay đổi số mol của cấu tử A, trong qua trình phản ứng đặc trưng cho độ tiến triển 
của phản ứng: 
~ H¿ ~ Hụ 
V. 


X Œ.I) 


X_ gọi là độ tiến triển của phản ứng và là đại lượng đặc trưng của một phản ứng hoá 
học. Thông qua đại lượng X ta có thể tính được số mol và đĩ nhiên là khối lượng của cấu tử 
A, nào đó trong hỗn hợp. 


ñ,= n„+ vị .X 
hay 
mm;= mụ,+ v,.M; 


và khi trong hệ xảy ra nhiều phản ứng hoá học thì: 
N 
3 v/A, =0 
¡eI 


M 
và n;= nạ+ )3 Vụ .Xị 
Ho) 


M 
m,=m,+M, 3v, .X, 
j=l 
J= LM là số các phản ứng hoá học trong hệ. Các đại lượng dung độ: số mol của các 
cấu tử, khối lượng các cấu tử, độ tiến triển của phản ứng, ... không đo trực tiếp được trong 
tiến trình phản ứng, mà để theo đõi phản ứng người ta phải sử dụng các đại lượng cường độ. 
Khi trong hệ chỉ có một phản ứng hoá học với độ tiến triển của phản ứng X nghĩa là 
với hệ đơn giản, ta có định nghiã: 
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X 
E= T (1.2) 


hoặc: 
c.X,„_XŒU _ Ệ 
m ` ngữ) C€, 
N 
với nụ= nụ 
i=l 


Bằng định nghĩa sự biến thiên của phản ứng š, ta có thể tính được nồng độ của các cấu 
tử như là những hàm của một biến š duy nhất : 
n¡= nạ+ v„X = C,= ¿+ về (với V = const) (1.3) 


hoặc C=Œ+v.š 
N N — SN 
với C=Ð2.C,,C=Ð_Cụ R v=2 vị 
in j=l in 


Nếu xét hàm lượng của các cấu tử, ta có : 


... -_ Cụ +Vịiễ _- Xa +VẾT (14) 


h C N N 
Cụ +, X I+(>V, ¬ 
i=l! ¡=1 


N 
(Biểu thức(1.4) cũng cho ta thấy rằng nếu như ». z 0 thì cả hàm lượng của khí trơ 


i=l 
trong hỗn hợp cũng sẽ thay đổi). 
Nếu như hệ phản ứng là phức tạp nghĩa là trong hệ đồng thời xảy ra M phản ứng hoá 
học, thì với một phản ứng hoá học thứ j thì có độ tiến triển là X¡ ,ta có: 
Š=X/V; š'=X/m và š ”=X/n, và nồng độ của một cấu tử tham gia tất cả các phản ứng 
hoá học sẽ là; 


M 
€,= Cụ+ 5v, q5) 
kì 
hoặc: 
M 
X„j„ + 3 MuIỆT 
Xị 1¬ (L6) 


¡ 1+ 3 


lel /=Ì 


Thời gian phản ứng trong một thiết bị làm việc gián đoạn là thời gian khối phản ứng 
nằm trong thiết bị, với thiết bị gián đoạn thời gian làm việc của thiết bị còn phải kể đến thời 
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gian chết, tức là thời gian để nạp nguyên liệu, tháo sản phẩm và làm sạch thiết bị, thường ký 
hiệu là “ ty”. 


Với thiết bị làm việc liên tục, ta có khái niệm thời gian lưu trong vùng phản ứng và 


thường dùng đại lượng thời gian lưu trung bình “ t”. 


Độ chuyển hoá U, là lượng chất được chuyển hoá tính từ thời điểm t = 0. Thông 


thường độ chuyển hoá được tính theo một chất phản ứng được chọn trong tương quan tỷ 
lượng hoá học với chất khác, và được gọi là cấu tử chìa khoá: 


L bà ơ a 
Ụ, - k1 _ Cụ: Vạ =€,.Vạ _ my -m, 
K 


° ơ ø 9 q ®) 
nụ C?.Vạ mẹ 
Với nạ, Cậ, m¿ là lượng cấu tử k cũng như nồng độ của nó tại t = 0. 
Với thiết bị làm việc liên tục thì: 
ẢnG nh Tung đ8) 
n Cr.Vụ mỹ 


n¿ , mạ là lượng chất k (hay khối lượng của nó) tại đầu vào của thiết bị phản ứng. 


Hiệu suất A,„ của một sản phẩm P được hình thành từ chất phản ứng K là: 


_n® |w 
A, - Ar — Hệ | *Ì với tiết bị gián đoạn (9) 
ñx Mã 
ñy độ | s2 2z yyn 
A,=-Ec—=. với thiết bị liên tục q10) 
nự Vụ 


v„ và vụ là hệ số tỷ lượng của cấu tử thứ K và cấu tử thứ P trong phương trình hoá 


học. Rõ ràng trường hợp trong hệ chỉ có một phản ứng hoá học duy nhất, độ chuyển hoá U, 
và hiệu suất A, là đồng nhất. 


Mỗi một phản ứng hoá học đều hướng tới trạng thái cân bằng, độ chuyển hoá cửa bất 


kỳ một cấu tử nào trong hệ về phương diện nhiệt động cũng bị giới hạn bởi trạng thái cân 
bằng đó. Độ chuyển hoá đó, ta gọi là độ chuyển hoá cân bằng Ú 


HỆ —ñ, 
DI (119 
ni 
nñn?—n 
hoặc với thiết bị gián đoạn: U, „ =———“=° (1.12) 
nộ 


Tương tự: 


A,„ =—È —*.— (1.13) 
n Vụ 
n,„7—n? |v 
hoặc: A,„ =—P“—E ¡Dài (1.14) 
ný Vẹ 


Thông thường, trên nhiều tài liệu người ta gọi tỷ số giữa độ chuyển hoá thật, hoặc hiệu 
suất trên độ chuyển hoá cân bằng, hiệu suất cân bằng là độ chuyển hoá tương đối và hiệu 
suất tương đối: 


U 
Ưy„ «—+ (1.15) 
k.td Ủy¿, 
A 
As„ =—” (1.16) 
A be 


Với hệ có nhiều phản ứng hoá học, chẳng hạn hệ phản ứng song song hoặc nối tiếp, từ 
- aột chất phản ứng có thể tạo thành nhiều sản phẩm. Ở đây ta có khái niệm độ lựa chọn của 
một sắn phẩm p là tỷ số giữa lượng chất P và lượng chất phân ứng k thực tế đã chuyển hoá, 
trong tương quan với phương trình tỷ lượng hoá học. 


n,—n? lw 
S;= n, Hy ]a| với thiết bị gián đoạn (1.17) 
ny—n, V, 
ñ,—ñ? |v 
và S,= 8y —ñp lai với thiết bị liên tục (1.18) 
ñy TU Vụ 


Trường hợp trong hệ chỉ có một phản ứng hoá học độc lập, độ lựa chọn 8=, 
Đem kết hợp các phương trình 7, 9, và 17 cũng như 8, 10 và 18 ta có: 
As;=%. U, 


Nếu như trong dòng nguyên liệu vào thiết bị liên tục cũng như trong nguyêu liệu ở 
thiết bị gián đoạn không chứa sản phẩm P hay ñ; =0; n =0 thì từ (1.17) và (1.18) ta có: 


V 
n„ =S,(n$ —n, JKị cho thiết bị gián đoạn (1.20) 
k 
V 
và ñ, =S,(ñ? —ñ, }- ”- cho thiết bị liên tục (121) 
li 


Lượng sản phẩm P sản xuất được tương ứng với độ chuyển hoá U„ và độ lựa chọn 
S, là: 


P 


V 
Uy. =nÿ.Á,.T—~T (1.22) 


v 
ñš =ñt8,.Uy. =ñÿ.A,—P (1.23) 


Năng suất sản xuất của thiết bị là lượng sản phẩm thu được trong một đơn vị thời gian 
còn năng lực sản xuất của thiết bị được định nghĩa là lượng sản phẩm sản xuất được trên một 
đơn vị thể tích của thiết bị (n, / Vạ). 


Mức độ tải của thiết bị tính bằng thể tích vật liệu đưa vào một đơn vị thể tích thiết bị 
hay một đơn vị khối lượng xúc tác. Trong các tài liệu trên thế giới, đại lượng này thường gọi 
là vận tốc thể tích ký hiệu là S.V (space velocity). 

Ắ° Ặ° 
S.V=-— lay 


Vụ m; 


(1.24) 


Trường hợp chất phản ứng không chuyển hoá hết trong thiết bị, người ta tuần hoàn trở 
lại thiết bị phản ứng và có khái niệm hệ số tuần hoàn (hình 1.4). 


Hình 1-4: Sơ đồ công nghệ tuần hoàn phần nguyên liệu chưa phản ứng: 


a - Thiết bị phản ứng ; b - Thiết bị phân riêng. 


Ký hiệu là ® bằng tỷ số giữa lượng nguyên liệu được tuần hoàn trên lượng nguyên 
liệu mới đưa vào thiết bị: 


.Ó .E 
(1.25) 
Bị m Tìm 


Dòng nguyên liệu tổng cộng đưa vào thiết bị sẽ là: 
nệ = đun + đệm = ñy„( +®) (1.26) 


Nếu như có: 


20 


thì từ phương trình(1.10) ta có: 


và E 
A,=-h; lu (127) 
Đị m Vụ 


từ phương trình(1.23) với S, = 1 (hệ 1 phản ứng): 


ñủ; =ñÿ.U;. (1.28) 


_P. 
lv 

và kết hợp các phương trình(1.26, 1.27, 1.28) ta thu được liên quan giữa độ chuyển 
hoá, hiệu suất và hệ số tuần hoàn: 


A,=(+®).U, (1.29) 


Rõ ràng nếu như không tuần hoàn nguyên liệu chưa được chuyển hoá ® = 0 thì trong 
hệ chỉ có một phản ứng hoá học, trị số của U, và A, là như nhau. Trường hợp tuần hoàn toàn 
phần phần nguyên liệu chưa chuyển hoá dĩ nhiên hiệu suất A, sẽ đạt cực đại (A;= L) và khi 
đồ ta có: 

1 
®=-——~] (1.30) 
U, 
chẳng hạn khi U, = 0,2 theo (1.29) để nâng hiệu suất phải có Œ = 4 nghĩa là lượng tuần hoàn 
gấp 4 lần lượng nguyên liệu mới bổ sung. 


3.2. Độ chuyển hoá - một biến công nghệ ảnh hưởng lên giá thành sản phẩm 


Ở mọi phản ứng hoá học, vận tốc quá trình phản ứng sẽ càng chậm khi phản ứng xảy 
ra càng gần đến trạng thái cân bằng hoặc khi nguyên liệu (chất phản ứng) chuyển hoá gần 
hoàn toàn. Do đó về nguyên tắc, không thể tiến hành bất kỳ một phản ứng hoá học nào đến 
hoàn toàn hoặc đạt đến trạng thái cân bằng, vì khi đó vận tốc phản ứng cực kỳ bé và rõ ràng 
cân phải có thể tích thiết bị lớn vô cùng hoặc thời gian phản ứng cũng là dài vô hạn. Mặt 
khác, khi phản ứng xảy ra càng sâu (gần đến trạng thái hoàn toàn) thì càng có thể xảy ra 
những phản ứng phụ, kể cả phản ứng phân huỷ nguyên liệu và sản phẩm thành những sản 
phẩm phụ không mong muốn, sinh ra yêu cầu phân riêng các sản phảm phụ đó. 


Với một hệ thống thiết bị phản ứng, khi cố định năng suất phải đạt được và các điều 
kiện công nghệ thì một trong ba đại lượng sau đây: 


-Độ chuyển hoá; 
-Thể tích thiết bị phản ứng; 
-Vận tốc đòng trong thiết bị có thể lựa chọn tự đo. 
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Để xem xét ảnh hưởng của độ chuyển hoá lên giá thành sản xuất, ta nghiên cứu phản 
ứng oxyhoá cyclohexan bằng không khí để chế tạo hỗn hợp cyclo hexanol — cyclohexanon 
trong sự có mặt của xúc tác cobalt. Sản phẩm phụ không thể tránh khỏi của phản ứng này là 
các axit tạo thành do oxyhoá sâu. Cho nên phản ứng phải dừng lại khi độ chuyển hoá 
cyclohexan khoảng 5 —- 10%. Vì vậy, hệ thống thiết bị bao gồm nhiều bậc oxy hoá, sau mỗi 
bậc oxy hoá axit sản phẩm phụ được rửa và sau bậc cuối cùng được trung hoà sau đó đem 
chưng luyện để được cyclohexan chưa phản ứng đem tuần hoàn lại và sản phẩm là cyclo 
hexanol và cyclohexanon. Sự phụ thuộc của hiệu suất quá trình vào độ chuyển hoá và số bậc 
oxyhoá trình bày ở hình I-5. 


Hiệu suâtA ——z. 


Độ chuyển hoá U —> 


Hình 1-5. Phụ thuộc hiệu suất oxy hoá cyclohexan thành cyclo hexanol — cyclo hexanon 


vào độ chuyển hoá và số bậc oxy hoá. 


Giá thành sản xuất bao gồm giá nguyên liệu, năng lượng, chi phí sửa chữa bảo dưỡng 
hàng năm và đầu tư. Sự phụ thuộc của các tiêu hao riêng đó vào độ chuyển hoá trình bày 
trên sơ đồ hình 1-6. 


Hình I-6 cho thấy khi độ chuyển hoá U tăng lên thì chỉ phí nguyên liệu tăng nhưng 
giá đầu tư và sửa chữa định kỳ lại giảm. Giá thành tổng cộng cho sản xuất ! kg hỗn hợp 
cyclohexanol — cyclohexanon khá bằng phẳng cho một cực tiểu không mấy rõ nét — cho ta 
trị số độ chuyển hoá tối ưu U, 


OpL* 
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! 
-c ... Giá thành tống hợp 


Nguyên liệu 


—> 


Giá thành 
kg Cyclohexanol /Cyclohexanon 


Năng lượng 


Sửa chữa & 
Ị Bảo dưỡng 


ọpt, 
Độ chuyển hoá U —>~ 


Hình 1-6. Xác định độ chuyển hoá tối ưu cho quá trình oxy hoá cyclohexan. 


3.3. Thay đổi các thông số công nghệ bằng chia thiết bị phản ứng làm nhiều bậc nối tiếp 
nhau 


Thông thường người ta chia thiết bị phản ứng thành nhiều bậc nối tiếp, nhiệt độ cũng 
như điều kiện phản ứng trong mỗi bậc cũng khác nhau. Mục tiêu chính của việc chia thành 
bậc, trước hết là để tách các sản phẩm phụ hoạt động ra khỏi hỗn hợp phản ứng và cũng để 
thay đổi điều kiện phản ứng trong mỗi bậc. 

Ở quá trình oxy hoá cyclo hexan đã nêu ở trên, chia thành bậc chính là để loại acide 
tạo thành sau mỗi bậc. Cũng có thể lấy ví dụ khác chẳng hạn tổng hợp glycerin bằng oxy 
hoá rượu allylic nhờ tác nhân oxyhoá H;O, và xúc tác axit perwolframic H,WO.: 


nào, — CH+ CH - CH:OH + HỤO 
CH, =CH~CH,OH+H,O, —y S 


Trong thực tế không phải phản ứng chỉ xảy ra theo sơ đồ trên mà là một hệ phản ứng 
song song và nối tiếp, chẳng hạn tạo thành acrolein do oxyhoá rượu allylic: 
cH- CH - CH;OH + H,O 
— CH;OH -CHOH - CH,OH 
Cho nên trong công nghiệp quá trình được tiến hành trong nhiều thiết bị khuấy ghép 
nối tiếp. Sau mỗi bậc acrolein được tách ra nhờ chưng chân không. Trong cùng một điều 
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kiện làm việc (nhiệt độ, nồng độ H;O;, nồng độ rượu allylic, xúc tác, pH của dung dịch...), 
giá đầu tư phụ thuộc vào số lượng thiết bị ghép nối tiếp và vào độ chuyển hoá HO, đã lựa 
chọn theo sơ đồ sau (hình 1.7). 


Độ chuyến hoá 98,5% 


_——_ 


Độ chuyển hoá 97.5% 


(đầu tư) 


Độ chuyển hoá 95% 


Giá thiết bị phản ứng (Đầu tư) 


Độ chuyển hoá 90% 


TP N- ? 
~=— Số lượng thiết bị phản ứng nối tiếp 


® 20 10 


Hình 1-7. Giá thiết bị phản ứng (đầu tư} cho một dãy thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng 
nối tiếp phụ thuộc vào số thiết bị và độ chuyển hoá. 


Đường cong nối các cực trị (đường - - -) cho ta số thiết bị ghép nối tiếp tối ưu phụ 
thuộc vào độ chuyển hoá H;O;. 


Cũng xuất phát trên tư tưởng đó mà ngày nay thay cho việc thải SO; sau hấp thụ và do 
đó thải cả phần SO; chưa phản ứng ra không trung, người ta tiến hành oxyhoá SO; trên xúc 
tác V;O, theo 2 bậc bằng cách nâng cao độ chuyển hoá SO; nhờ giảm tối đa áp suất riêng 
phần của SO; trong hỗn hợp. Đó gọi là phương pháp tiếp xúc 2 lần. Nội dung của phương 
pháp là, trước lớp xúc tác cuối cùng, hỗn hợp khí phản ứng được hấp thụ bằng H;SO, 96%, 
và như vậy lượng SO; sẽ được chuyển hoá gần như triệt để (đến 99,7% và cao hơn) ở lớp xúc 
tác cuối cùng, hạn chế việc thải SO, ra không trung. Đây cũng là một tiến bộ đáng kể của 
công nghệ hoá học trong vòng 45 nắm qua. 


3.4. Nhiệt độ, biến công nghệ quan trọng trong tốt tra quá trình sản xuất công nghệ hoá 
học 


Nhiệt độ là biến công nghệ quan trọng nhất trong tiến hành phản ứng hoá học, chọn 
được nhiệt độ thích hợp có thể đạt được vận tốc phản ứng lớn và đo đó giảm được thể tích 
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thiết bị, giảm được lượng xúc tác... theo phương trình Arrhenius tốc độ phản ứng phụ thuộc 
vào nhiệt độ theo hàm số mũ: 
E 
k=k,.expl -—— 
ai) 


Với một phản ứng đơn giản, không thuận nghịch, vận tốc phản ứng tỷ lệ thuận với 
exp(-E/RT) (hình 1-8 - đường cong 1) 


Vận tốc phản ứng —~ 


Hình 1-8: Sự phụ thuộc vào nhiệt độ của vận tốc 
phản ứng hoá học khi thành phần khối phản ứng 
không đổi: 

1 — phản ứng đơn giản không thuận nghịch; 


2 - phản ứng thuận nghịch toả nhiệt. 


C——. 


 ..ốố nẽ ẽ 
Nhiệt độ —..>- 


Rõ ràng ở nhiệt độ cao nhất về phương diện kỹ thuật có thể đảm bảo được (tất nhiên là 
được quyết định bởi vật liệu chế tạo thiết bị, phương thức truyền nhiệt,...) với một năng suất 
yêu cầu, và với một độ chuyển hơá nhất định ta chỉ cần thiết bị với thể tích nhỏ nhất. Mặt 
khác ở những hệ thống phản ứng phức tạp: phản ứng song song, phản ứng nối tiếp, phản ứng 
thuận nghịch thì độ lựa chọn theo một sản phẩm nào đó có khi lại thay đổi rất mạnh khi 
nhiệt độ tăng. Vì vậy, chọn nhiệt độ là một bài toán tối ưu quan trọng trong công nghệ 
hoá học. 


Chúng ta xem xét bài toán tối ưu ở đây, như là tìm một nhiệt độ phản ứng tối ưu cho 
một phản ứng thuận nghịch toả nhiệt. Nhiệt độ tìm được phải có giá trị cho toàn bộ thời gian 
phản ứng hoặc cho toàn bộ thời gian lưu của khối phản ứng trong một thiết bị liên tục hay 
nói cách khác: phản ứng phải ở trong điều kiện đẳng nhiệt. 

Rõ ràng trạng thái cân bằng của một hỗn hợp phản ứng hoá học là một hàm số của 
nhiệt độ (thông tin nhiệt động) và mặt khác độ chuyển hoá tương đối phải đạt được đối với 
một năng suất yêu cầu SV, một thể tích thiết bị đã cho về nguyên tắc cũng đã được ấn định, 
và cũng là hàm số của nhiệt độ (hình 1-9). 
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Đẹp 


(Ủc4)sv4 


Hình 1-9: Tối ưu hoá theo 
nhiệt độ đối với phắn ứng 
thuận nghịch, toả nhiệt khi 
tiến hành quá trình trong 
điều kiện đẳng nhiệt. 


05 §v2< sSvì 


U——> 


(Topdsv, (Teptlsy, 
ï —~ 


Theo định nghĩa, độ chuyển hoá hiệu dụng bằng tích số của độ chuyển hoá cân bằng 
U,„ với độ chuyển hoá tương đối U, „ (phương trình 15). Sự phụ thuộc nhiệt độ của cả hai 
yếu tố ấn định hướng của đường cong cho độ chuyển hoá hiệu đụng và có một cực đại ở 
nhiệt độ tối ưu. 


Trên hình 1-9 còn trình bày các quan hệ cho trường hợp vận tốc thể tích nhỏ hơn SV; 
(cũng có nghĩa là thời gian lưu lớn hơn). Qua đó, chỉ có thông tin động học là thay đổi và 
nhiệt độ tối ưu để đạt được một độ chuyển hoá cao, rõ ràng đã dịch về phía thấp hơn. Nhưng 
ở đây vẫn chưa đạt được độ chuyển hoá cân bằng. 

Trong công nghiệp, bài toán tối ưu thường là phải tìm phân bố nhiệt độ trong thiết bị 
phản ứng sao cho tương quan giữa các yếu tố nhiệt động và động học không phải ở trong 
điều kiện đẳng nhiệt mà phản ứng phải bát đầu ở nhiệt độ cao nhất có thể được để tận dụng 
các lợi thế của động học (vận tốc phản ứng) rồi làm nguội nhanh về cuối của quá trình để 
tận dụng các lợi thế của yếu tố nhiệt động. Tất nhiên chỉ khi qúa trình hoá học là thuận 
nghịch và toả nhiệt. 

Chẳng hạn có phản ứng : 

A+B => C+D 


Và người ta xem vận tốc của phản ứng là hiệu của vận tốc phản ứng thuận và vận tốc 
phản ứng nghịch 


r= (k,),.esg(~ Điển ibu -(,), cxp|~ Tây Kiến 


Nếu như E¿ > E, (phản ứng toả nhiệt) thì vận tốc phản ứng khi thành phần khối phản 
ứng không đổi là một hàm số của nhiệt độ và có một cực đại (hình 1-8, đường cong 2). 

Vận tốc phản ứng sẽ bằng 0 tại nhiệt độ, mà ở đó hỗn hợp phản ứng xác lập cân bằng. 
Từ điểm cắt của đường cong và trục hoành cho ta thành phần của khối phản ứng tương ứng 
với nhiệt độ cân bằng đó. 
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Các phản ứng như vậy rất phổ biến trong công nghệ chẳng hạn: 
N;+3H, —=>2NH;+Q 
EBOOKBKMT.COM 
Tài liệu kỳ thuật miễn phí CO +3 H; —— CH;OH + H;O + Q 
CO + H;O => CO, + HO +Q 
SO;+O; => SO,+Q 
Với phản ứng phản ứng oxyhoá SO, trên xúc tác vanadi oxyd trong công nghiệp, khi 
thành phần hỗn hợp phản ứng ban đầu là 7% SO;; 10,9% O;; 82,1% N;, người ta đã xây 
dựng đường cong phụ thuộc của vận tốc hiệu dụng của phản ứng vào nhiệt độ, độ chuyển 
hoá SO;... như sau (hình 1.10): 


rạp, - 10, mọL /g-5 ———*= 


06 L— 
400 500 600 


Hình 1-10: Vận tốc hiệu dụng của phản ứng r„„ trong quá trình oxy hoá SO; — SO; 
trên xúc tác vanadioxyde như là một hàm số của nhiệt độ ứng với độ chuyển hoá SO, 
khác nhau. Độ chuyển hoá cân bằng U,„ cũng là hàm số của nhiệt độ cũng như liên hệ 

giữa nhiệt độ tối ưu T,„. và độ chuyển hoá U. 


Phản ứng oxyhoá SO; là một phần ứng thuận nghịch, toả nhiệt và hình 1-10 cho thấy 
rằng cực đại của vận tốc phản ứng khi độ chuyển hoá SO; tăng lên sẽ dịch dần về phía nhiệt 
độ thấp. Từ đó cho thấy rằng, tốt nhất là bắt đầu tiến hành phản ứng ở nhiệt độ cao có thể 
được, sau đó theo tiến trình của phản ứng ta hạ nhiệt độ xuống. 

Với một thành phần nguyên liệu, năng suất và độ chuyển hoá cuối cùng đã định sẵn, 
thể tích vùng phản ứng (và đo đó lượng xúc tác) sẽ là nhỏ nhất khi quá trình được tiến hành 
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: Ề Ề - T s ôr # ¬ + 
với vận tốc cực đại, nghĩa là tại nhiệt độ tối ưu sao cho P =0 nghĩa là tồn tại nhiệt độ tối 
ưu T.„ ứng với cực đại đó. 


Sự liên hệ giữa độ chuyển hoá và nhiệt độ tối ưu tương ứng có được khi người ta đọc 
nhiệt độ tối ưu ứng với cực đại của đường cong vận tốc phản ứng hiệu dụng ứng với một độ 
chuyển hoá nhất định rồi xây dựng đường cong U = f(T.,„). Độ chuyển hoá cũng có thể mô 
tả như là một hàm số của toạ độ không gian, như vậy sẽ có được phân bố nhiệt độ tối ưu của 
khối phản ứng dọc theo thiết bị với một nhiệt độ đi vào thiết bị cao nhất có thể và với một 
quy luật giảm nhiệt độ đọc theo thiết bị. 


Về phương diện kỹ thuật do khó khăn về kỹ thuật tính, chỉ có thể thiết lập phân bố 
nhiệt độ tối ưu trong một thiết bị kiểu đẩy lý tưởng được. 

Với các dạng phản ứng phức tạp khác chẳng hạn phản ứng nối tiếp 

A——>B——C 

với thời gian lưu của khối phản ứng trong thiết bị đã ấn định, năng lượng hoạt hoá E;>E,, 
người ta có thể đạt được hiệu suất chất B lớn nhất khi nhiệt độ của hỗn hợp đi vào thiết bị là 
cao nhất có thể và giảm dần theo chiều đài cho đến cuối ống phản ứng. Điều này là hoàn 
toàn rõ ràng đối với những gì đã trình bày về phân ứng thuận nghịch: thay vì phản ứng 
nghịch, ở đây xảy ra phản ứng nối tiếp và tiêu hao sản phẩm phản ứng đã hình thành. Hiệu 
suất sản phẩm B sẽ càng lớn hơn khi chọn thời gian lưu càng dài. Người ta tính toán phân bố 
nhiệt độ tối ưu dọc theo ống, nghĩa là phân bố nhiệt độ sao cho đạt được hiệu suất sản phẩm 
B là cao nhất, và như vậy, nhiệt độ trung bình của thiết bị phản ứng tối ưu đó sẽ giảm khi 
thời gian lưu tăng lên. Nếu bài toán tối ưu lại theo hướng giá thành thấp nhất, thì ở đây phải 
chú ý đến việc tăng giá thành thiết bị phản ứng khi tăng thời gian lưu và đó chính là bài toán 
tối ưu kinh tế đối với hiệu suất của quá trình hoá học. 


3.5. Áp suất chung của phản ứng: một biến công nghệ trong bài toán tối ưu kinh tế 


Các quá trình áp suất cao khá phổ biến trong công nghệ hoá học như quá trình công 
nghệ tổng hợp amoniac, tổng hợp metanol, các phản ứng oxosynthes, phản ứng polymer hoá 
etylen,... ở đó áp suất chung là một biến công nghệ rất quan trọng, vì nó tác động trực tiếp 
lên yếu tố thể tích chung của thiết bị phản ứng, năng lượng tiêu hao cho máy nén và thể tích 
các cấu kiện để tạo ra vòng tuần hoàn cho các chất phản ứng. 


Một mặt, tăng áp suất của quá trình chẳng hạn với phẩn ứng giảm thể tích như tổng 
hợp amoniac, hiệu suất chuyển hoá tăng lên mặt khác vận tốc phản ứng cũng tăng lên do 
mật độ phân tử trong một đơn vị thể tích cũng tăng đáng kể, điều đó có nghĩa là với áp suất 
tăng lên lượng khí N; và H; phải tuần hoàn giảm đi và do đó giảm được kích thước thiết bị 
chính và đường ống. Hơn thế nữa khi lượng NH; trong hỗn hợp phản ứng tăng lên thì công 
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nghệ làm lạnh cũng giản đơn hơn và tiết kiệm được chất tải lạnh trong việc tách NH; ra khỏi 
hỗn hợp phần ứng. 


Ngược lại, tăng áp suất phản ứng cũng dẫn đến tiêu hao năng lượng cho máy nén khí. 


Để giải quyết vấn đề, cần phải chú ý cả đến tiêu hao vốn đầu tư cho hệ thống tuần 
hoàn khí và hệ thống nén khí, hệ thống và năng lượng làm lạnh. Hình 1-11 cho thấy một 
điểm cực tiểu không mấy rõ nét trên đường ống tối ưu khá thoải. 
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Hình 1-11: Phụ thuộc của năng lượng 
Nẵng lượng nén khí tuần hoàn 


0 máy nén vào áp suất phản ứng 
\(OO 150 200 250 300 390 400 450 tổng hợp amonliac. 
Áp suất phản ứng (bar) 


và thường chọn áp suất làm việc tối ưu trên cơ sở các điều kiện kỹ thuật và nằm trong 
khoảng 250 — 350 bar. Tăng áp suất làm việc là một hướng có triển vọng trong việc tăng 
năng suất các phản ứng khí làm cho quá trình có thể tiến hành với năng suất nguyên liệu cao 
hơn, giảm thể tích thiết bị,... cho đến năm 1972 người ta đã tạo ra thiết bị sản xuất đến 
300.000 T SO năm nhờ tăng áp suất khí phản ứng trong thiết bị tiếp xúc xúc tác. 


3.6. Vận tốc thể tích, một biến công nghệ ảnh hưởng lên giá thành sản xuất 


Vận tốc thể tích là lượng chất được đưa vào thiết bị phản ứng trong một đơn vị thời 
gian. Nếu như năng suất thiết bị và những biến công nghệ khác (như nồng độ, áp suất... .) là 
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cố định thì hoặc vận tốc thể tích (V) hoặc độ chuyển hoá (U) có thể chọn tự do. Ta xét thử 
xem khi thay đổi vận tốc thế tích thì giá thành sản xuất thay đổi như thế nào (hình 1-12). 
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Giá thành 


Phần giá thành phụ thuộc 
vào lưu lượng dòng 


Hình 1-12: Giá thành như là 
một hàm số của vận tốc thể tích. 


Giá trị tôi ưu 
———+S 


Lưu lượng dòng cũng như hệ số tưần hoàn 


Về nguyên tắc có thể nhìn thấy hai hiệu ứng: 
- Một là, phân giá thành tăng theo vận tốc thể tích. 
- Hai là, phần giá thành giảm khi vận tốc thể tích tăng. 


Phần giá thành giảm khi vận tốc thể tích tăng chính là vốn đầu tư thiết bị phản ứng, vì 
với một năng suất thiết bị không đổi khi vận tốc thể tích tăng lên, thời gian lưu của chất 
phản ứng và do đó độ chuyển hoá trong thiết bị sẽ giảm. Cũng vì vậy, nồng độ các chất phản 
ứng hãy còn cao, làm cho vận tốc phản ứng hoá học còn đủ lớn nên thể tích thiết bị phản 
ứng chỉ cản nhỏ, thời gian lưu và đo đó độ chuyển hoá lớn làm cho nồng độ chất phản ứng 
trong thiết bị nhỏ thì vận tốc phản ứng sẽ nhỏ và cần một thể tích thiết bị, hay nói cách khác 
là không gian phản ứng lớn hơn nhiều. 


Để đạt được độ chuyển hoá hoàn toàn, nghĩa là độ chuyển hoá cân bằng, cần phải có 
một thiết bị phản ứng vô cùng lớn và một vận tốc thể tích hết sức nhỏ, như đường tiệm cận 
thẳng đứng trên hình 1-12 đã cho thấy. Mặt khác, nếu như thể tích của thiết bị phản ứng 
luôn giảm đi và vận tốc thể tích lại đo đó mà tăng lên dân, thì sẽ đạt đến một cận dưới được 
quyết định bởi quan hệ giữa năng suất sản xuất (năng suất thiết bị) và vận tốc phản ứng ban 
đầu. Đường tiệm cận ngang trên hình 1-12 mô tả điều đó. 


Ngược lại, phân giá thành sẽ tăng lên khi vận tốc thể tích tăng (hay độ chuyển hoá 
giảm) bao gồm: 


- Giá nguyên liệu; 


- Năng lượng vận chuyển, năng lượng đun nóng, làm nguội; 


- Các trang bị vận chuyển, trang bị phân riêng thiết bị truyền nhiệt... được gộp làm 
một và gọi là phần giá thành tăng theo vận tốc thể tích. Hình 1-12 cho thấy tổng của hai 
phần giá thành đó, đạt được một giá trị cực tiểu. 


Một ví dụ, ở đó có thể xem lưu lượng dòng vào (vận tốc thể tích) như là một biến 
công nghệ là quá trình phản ứng tổng hợp amoniac. Như đã nói ở trên, quá trình phản ứng 
tổng hợp amoniac chỉ chuyển hoá được một phần hydro và nitơ thành amoniac. Vì vậy, sau 
thiết bị phản ứng phải tách amoniac tạo thành bằng cách làm nguội hỗn hợp phản ứng, phần 
khí chưa chuyển hoá cùng với hỗn hợp nitơ và hydro mới lại được tuần hoàn trở lại thiết bị 
phản ứng. Đo việc làm lạnh ngưng tụ amoniac là không hoàn toàn, nên amoniac và khí trơ 
(metan và argon) sẽ tích tụ trong chu trình tuần hoàn. 

0,25 


bx(À 
"ễ 
§ 
5 
š 
H 
5 
K= 
= 
z 
0,1Ô 
——— xÑn; : 0,065 
—— xận; > 0,020 
Hình 1-13: Hàm lượng amoniac sau lớp 
“xa... h xúc tác với điều khiển bằng khí nguội 
“10000 20000 30000 50000 ở 323 bar và nhiệt độ thích hợp. 


Tài thiết bị phản ứng ,m2/ m° h 

Hình ¡-13 mô tả hàm lượng amoniac (phần mol) trong hỗn hợp khí phản ứng như là 1 
hàm sỡ của vận tốc thể tích (tải của quá trình: Ÿ°/V„[m` /m”.h]) cho một số trường hợp 
khác nhau về hàm lượng amoniac và khí trơ ở p = 324 bar và nhiệt độ thích hợp. Hàm lượng 
NHI; ban đầu là xắ, = 0,02đạt được nhờ làm nguội hỗn hợp khí ban đầu bằng bốc hơi 
ameniac lỏng, hàm lượng amoniac ban đầu cao hơn xụ;, = 0,065... là thông qua làm nguội 
bằng nước lạnh. Khi vận tốc thể tích lớn, rõ ràng độ chuyển hoá phải giảm xuống và như vậy 
lượng tuần hoàn cũng sẽ rất lớn. Đồng thời, năng lượng phải cung cấp cho làm nguội cũng 
lại rất lớn và việc ngưng tụ amoniac sẽ khó khăn hơn. Như vậy, để tiết kiệm thiết bị phản 
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ứng (đặc biệt thiết bị chịu áp suất cao như thiết bị tổng hợp amoniac) nên làm thiết bị nhỏ và 
do đó trong thực tế công nghiệp chỉ chọn Ÿ° = 15.000 + 30.000 m°/mˆ.h 


IV. CÁC LOẠI THIẾT BỊ PHẢN ỨNG TRONG CÔNG NGHIỆP HOÁ HỌC 


Bằng các nghiên cứu thực nghiệm, nếu như đã chọn được các điều kiện thích hợp để tiến 
hành phản ứng, thì việc tiến hành quá trình ở quy mô phòng thí nghiệm sẽ không có vấn để gì 
phức tạp nữa, khi phản ứng xảy ra trong một pha duy nhất và trong một thiết bị gián đoạn. 

Nhưng nếu phải triển khai phản ứng bằng một công nghệ tiến hành quá trình liên tục, 
thì việc mở rộng quy mô và đặc biệt khi hệ lại là dị thể sẽ gặp nhiều khó khăn. Do đó, cần phải 
xem xét một cách định lượng về cơ cấu dòng chảy cũng như về điều khiển nhiệt độ của hệ. 


4.1. Các phương thức tiến hành quá trình phần ứng 


Trong những thời kỳ đầu tiên của phát triển công nghiệp hoá học, các phản ứng chủ 
yếu tiến hành theo phương thức gián đoạn. Sự phát triển của kỹ thuật công nghệ, tiến tới xu 
hướng liên tực hoá quá trình phản ứng, trừ những trường hợp bắt buộc, mà về phương điện 
kinh tế, kỹ thuật không thể liên tục hoá quá trình được. 


Chúng ta phân biệt 3 phương thức tiến hành công nghệ phần ứng hoá học: 
a.. Quá trình gián đoạn (batch process); 
b. Quá trình liên tục (flow process); 


c.. Quá trình bán liên tục (semibatch process). 
4.1.1. Thiết bị phản ứng làm việc gián đoạn 


Với thiết bị làm việc gián đoạn khi bắt đầu quá trình, người ta nạp vào thiết bị tất cả 
các phần cần thiết: các chất phản ứng, dung môi, xúc tác, ... và chúng được trộn đều, khối 
phản ứng sẽ ở lại trong thiết bị một thời gian nhất định và rồi được tháo ra khỏi thiết bị. 
Trong quá trình tiến hành phản ứng trong thiết bị làm việc theo phương thức gián đoạn, 
nồng độ tất cả các cấu tử (đĩ nhiên là ở cả áp suất riêng phần), áp suất chung, nhiệt độ,... 
thay đổi liên tục. Người ta nói quá trình gián đoạn là “ quá trình không ổn định...”. 

Tuy vậy, các thiết bị phản ứng làm việc gián đoạn cũng được sử dụng một cách đắc 
lực trong công nghiệp hoá học hiện đại khi: 

- Chỉ sản xuất những lượng sản phẩm không nhiều, như các được phẩm, chất màu,... 
khi đó các thiết bị liên tục sẽ rất không kinh tế, đặc biệt khi trước hoặc sau thiết bị phản ứng 
phải bố trí các thiết bị phân riêng: thiết bị lọc, lắng, ly tâm, chưng luyện. Đâu tư cho 
hệ thống thiết bị gián đoạn thường thấp hơn nhiều so với đâu tư cho hệ thống thiết bị liên 
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tục, bởi vì ở quá trình gián đoạn các điều kiện cần thiết của quá trình thường đã xác lập khá 
Tõ ràng. 

- Cần phải sản xuất nhiều loại sản phẩm khác nhau trên một hệ thống thiết bị (chẳng 
hạn sản xuất sơn, chất màu,...theo nhiều phương án khác nhau...) rõ ràng trong trường hợp 
này, các thiết bị làm việc gián đoạn '*“ mềm mại” hơn nhiều so với các hệ thống thiết bị làm 
việc liên tục. 


- Khi có những khó khăn lớn về vận chuyển các cấu tử của phản ứng: chẳng hạn là các 
chất rắn dính bết vào nhau, các loại past quá nhớt hoặc bùn, có thể làm tắc hay tịt đường ống 
dân, bơm vận chuyển... 

Nhược điểm của các thiết bị làm việc gián đoạn là: 


- Tiêu tốn một khoảng thời gian phục vụ cho tháo, nạp nguyên liệu và sản phẩm, cho 
đun nóng, làm nguội khối phản ứng. 


- Tiêu hao năng lượng thường lớn hơn. 
- Tốn nhân công để quản lý quá trình. 


Về phương diện kết cấu, các thiết bị phản ứng làm việc gián đoạn thường là các loại 
thùng, nồi có cánh khuấy, và trên thực tế như là mở rộng các thiết bị phòng thí nghiệm. 


Các thiết bị phản ứng kiểu gián đoạn chỉ thích hợp với các chất phản ứng rắn hoặc 
lỏng, vì với chất khí, thể tích của chúng quá lớn chỉ chế biến ở các quá trình, thiết bị làm 
việc liên tục hay bán liên tục. 


4.1.2. Thiết bị làm việc liên tục 


Đó là những thiết bị mà các chất phản ứng cùng với các phụ liệu: dung môi, khí, chất 
mang,... được cung cấp liên tục vào không gian phản ứng và hỗn hợp phản ứng bao gồm: sản 
phẩm, chất phản ứng còn dư chưa chuyển hoá, dung môi,... liên tục được tháo ra khỏi 
thiết bị. 

Khi các điều kiện đầu vào (lưu lượng chất phản ứng được cung cấp, nồng độ ban đầu 
của chúng, nhiệt độ của hỗn hợp phản ứng,...), nhiệt lượng được trao đổi.... không thay đổi 
thì quá trình xảy ra trong thiết bị làm việc liên tục không phụ thuộc thời gian và ta nói: thiết 
bị làm việc ở trạng thái ốn định (steady state operation). 

Các thiết bị làm việc liên tục cho phép ứng dụng toàn diện các thiết bị điều khiển, 
điều chỉnh tự động và cơ khí hoá. Nhìn chung, chúng có những ưu điểm sau đây: 


- Do giữ được các điều kiện phản ứng không đổi, sẽ đảm bảo một chất lượng sản 
phẩm ổn định. 

- Tiết kiệm được thể tích thiết bị, đo tiết kiệm được các thời gian “chết”, thời gian 
tháo và nạp liệu. 


- Tiết kiệm được lao động và đặc biệt đảm bảo tốt hơn về vệ sinh và môi trường. 
Tuy nhiên, cũng phải nhìn thấy những nhược điểm cửa các quá trình liên tục đó là: 


- Hệ thống thiết bị không “ linh động”, vì các thông số công nghệ chỉ có thể điều 
chỉnh được trong một miền hẹp. 


- Đầu tư lớn cho những hệ thống thiết bị phụ: hệ thống thiết bị nạp liệu vận chuyển vật 
liệu, thiết bị đo lường, điều khiển (với những hệ thống thiết bị hiện đại trong công nghiệp 
chế biến dầu mỡ, đâu tư cho thiết bị đo lường, điều khiển lên đến 25%). 


-Đồi hỏi độ ổn định rất cao về nguyên liệu, về thành phần hoá học và cả các đặc trưng 
vật lý (chẳng hạn như kích thước phần tử, độ XỐp....). 


-Thường xuyên tiêu hao một năng lượng điện như nhau, do đó rất bất lợi cho việc 
cung cấp điện cho hệ thống trong thời gian cao điểm của ngày. 


Với những ưu nhược điểm như trên, các quá trình liên tục chỉ sử dụng thích hợp cho 
những sản xuất với năng suất lớn: thiết bị oxy hoá SO, 300.000 tấn SOnăm, thiết bị tổng 
hợp amoniac 550.000 tấn NHnăm, thiết bị cracking 700.000 etylen/năm. Vẻ phương điện 
kết cấu, các thiết bị phản ứng làm việc liên tục thường có dạng ống hoặc đạng nồi có cánh 
khuấy. Những dạng thiết bị có kết cấu này dùng cả cho các quá trình phản ứng đồng thể, 
cho cả các quá trình phản ứng giả đồng thể và quá trình phản ứng dị thể. 

Những phản ứng xảy ra nhanh, toả nhiệt mạnh thường được tiến hành trong các thiết 
bị kiểu “buồng đốt”, Với các phản ứng đị thể người ta sử dụng các thiết bị có lớp nh, lò 
quay, thiết bị lớp chuyển động, lớp tầng sôi,... 


4.1.3. Thiết bị làm việc bán liên tục 


Ở nhiều quá trình chuyển hoá hoá học, người ta đùng các thiết bị phản ứng bán liên 
tục, khi mật độ của các pha tham gia phản ứng rất chênh lệch nhau. Khi đó “pha nặng” sẽ là 
không liên tục, còn “pha nhẹ” sẽ được liên tục cấp vào và lấy ra khỏi thiết bị. 


Các thiết bị kiểu này cũng được sử dụng khi cần phải lấy một sản phẩm nào đó ra 
nhanh khỏi vùng phản ứng để tránh phản ứng phụ không mong muốn, hoặc phải cấp vào 
vùng phản ứng một hoá chất hoạt động có thời gian“ sống” đủ nhỏ (momomer hoặc chất 
khởi đầu trong phản ứng trùng hợp). 


Các thiết bị làm việc bán liên tục là những thiết bị không đạt được trạng thái ổn định 
trong suốt quá trình phản ứng; cũng giống hệt như trạng thái * bắt đầu” hay “ kết thúc” của 
các quá trình liên tục. 

Vẻ phương diện thiết bị tương tự các thiết bị gián đoạn: các nồi có thiết bị khuấy, 
thùng phản ứng kiểu autoklave,... 
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4.2. Phân bố nông độ các chất phần ứng trong các loại thiết bị phản ứng đồng thể 


Nồng độ của các chất phản ứng những thông số rất quan trọng trong quá trình phản 
ứng hoá học. Ở các quá trình đồng thể, các chất phản ứng hoà tan trong nhau. 


Ở các quá trình gián đoạn, nồng độ ban đầu của các chất phản ứng được ấn định và 
trong suốt thời gian phản ứng sẽ thay đổi liên tục theo quy luật thời gian tương ứng với phản 
ứng hoá học đã cho, tương ứng với độ chuyển hoá tăng lên. 


Ở quá trình bán liên tục, như đã nói, sẽ có một cấu tử nào đó được đưa vào (hoặc lấy 
ra khỏi) vùng phản ứng một cách liên tục và do đó sẽ có khả năng hình thành nên một quan 
hệ tối ưu giữa nồng độ của cấu tử. Ở các quá trình liên tục, người ta có thể ấn định nồng độ 
của các cấu tử trong thiết bị chẳng những thông qua dòng vào, độ chuyển hoá mà còn thông 
qua mức độ khuấy trộn trong thiết bị. 


Sau đây, chúng ta sẽ xét phân bố nồng độ của các cấu tử trong các trường hợp thiết bị 
* lý tưởng”. 


4.2.1. Các thiết bị phần ứng cơ sở 


Trên cơ sở phương thức làm việc gián đoạn, liên tục và mức độ khuấy trộn khối phản 
ứng trong không gian thiết bị mà người ta chia ra 3 mô hình lý tưởng cận của việc tiến hành 
các phản ứng đồng thể. 


Đó là các mô hình: 
1. Quá trình khuấy lý tưởng, làm việc gián đoạn (ideal batch reactor); 


2. Quá trình liên tục, không khuấy trộn khối phản ứng - còn gọi là thiết bị đẩy lý 
tưởng, thiết bị kiểu ống, làm việc lý tưởng (contineously operated ideal tubular reactor, ideal 
tubular flow reactor, slug flow reactor, piston flow reactor, unmixed reactor); 


3. Quá trình và thiết bị khuấy lý tưởng, làm việc liên tục (contineously operated ideal 
tank reactor, ideal stirred tank reactor, mixed flow reactor). 


Dưới đây, ta xem xét một cách định tính phân bố nồng độ các chất phản ứng trong 
không gian của thiết bị, theo các mô hình nói trên. 


Ở thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn, nhờ khuấy trộn mà nồng độ các cấu tử, 
nhiệt độ, ... ở mọi điểm của không gian phản ứng là như nhau (thiết bị đẳng hướng - 
Ìsotrope reactor). Nồng độ của các cấu tử cũng như các tính chất vật lý của khốt phản ứng sẽ 
thay đổi liên tục theo thời gian, tương ứng với độ chuyển hóa. Tiến trình của phản ứng được 
xác định qua vận tốc của phản ứng và do đó khi quá trình đẳng nhiệt, ta có thể xác định vận 
tốc phản ứng qua độ dốc của đường cong nồng độ đC,/dt tại những nồng độ khác nhau ở 
hình 1-14-1. 


kh) 


Ở các thiết bị đẩy lý tưởng, quá trình phân bố thực hiện trong những thiết bị kiểu ống 
với chiều dài rất lớn hơn đường kính. Hỗn hợp ban đầu liên tục đi vào một đầu ống và khối 
phản ứng đi ra ở đầu kia (hình 1-14-2a). 

Trong thiết bị kiểu đẩy lý tưởng, không có quá trình khuấy trộn theo chiều trục cho 
nên tại mỗi tiết điện ngang của ống, thành phần của khối phản ứng là không đổi. Người ta 
mô tả quá trình đồng chảy trong thiết bị đẩy lý tưởng như là dòng chảy kiểu piston (hình 1- 
14-2a). 
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Hình 1-14: Phân bố nổng độ trong 3 loại thiết bị phản ứng cơ bản: 
) ab - Khuấy lý tưởng gián đoạn; 
2a) Liên tục, đẩy lý tưởng; 
2b) Liên tục, khuấy lý tưởng 


Thành phần của khối phản ứng (nghĩa là nềng độ của các cấu tử) thay đổi liên tục dọc 
theo chiều đài thiết bị, tương ứng với độ chuyển hoá, giống hệt như thay đổi nồng độ theo 
thời gian trong thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn. Do đó tiến trình của phản ứng 
cũng hoàn toàn được ấn định thông qua vận tốc của phản ứng. Khi quá trình ổn định, thành 
phần của khối phản ứng tại mỗi điểm bất kỳ không phụ thuộc thời gian. 

Với thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục, khối phản ứng được khuấy trộn rất mãnh 
liệt và trong nghiên cứu, tính toán thiết bị kiểu này, người ta xem rằng dòng vào lập tức được 
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trộn lẫn hoàn toàn với khối phản ứng trong thiết bị. Dòng đi ra khỏi thiết bị có thành phần 
giống hệt thành phần của khối phản ứng trong thiết bị. 


Trong thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục, ổn định, nông độ các chất, nhiệt độ và 
các đặc trưng vật lý của khối phản ứng không đổi theo thời gian và không gian (hình 1-14- 
2b) .Nghĩa là, ở đây, một sản phẩm nào đó sẽ luôn luôn và ở khắp mọi nơi của không gian 
phản ứng được hình thành trong cùng một điều kiện phản ứng như nhau. Điều này hoàn toàn 
trái ngược với điều kiện hình thành sản phẩm ở thiết bị đẩy lý tưởng và khuấy lý tưởng làm 
việc gián đoạn. 


4.2.2. Tiến hành quá trình phản ứng trong các hệ thống thiết bị phần ứng phức hợp 


Bên cạnh việc tiến hành quá trình hoá học trong mội thiết bị, người ta cũng thường 
tiến hành quá trình trong những hệ thống ghép nối nhiều thiết bị phản ứng. Dùng thiết bị 
khuấy lý tưởng và hệ thiết bị phản ứng “ cát đồng” là những hệ thống ghép nối thường gặp 
trong thực tế, 


Dãy (chuỗi) thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục ghép nối tiếp, rõ ràng phân bố 
nồng độ của các cấu tử trong mỗi thiết bị có đặc trưng của một thiết bị đẳng hướng và ồn 
định. Đối với toàn bộ hệ thống, phân bố nồng độ của cấu tử theo đường bậc thang và dẫn 
đến phân bố nồng độ của một thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng khi số bậc tăng lên đến 
vô hạn. 


Dây thiết bị khuấy lý tưởng ghép nối tiếp (hình 1-15-1) 


Được dùng cho những hệ phản ứng, mà về phương diện động học của phản ứng, phù 
hợp với một thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng, trong khi về phương điện kỹ thuật phân 
phối dòng chảy lại khó lòng có thể tiến hành quá trình trong một thiết bị kiểu ống được. Khi 
đó, dãy thiết bị khuấy lý tưởng sẽ tận dụng được ưu điểm là tính đẳng hướng của thiết bị 
kiểu khuấy, mà lại không cần phải dùng một thiết bị lớn để có thể đạt được một độ chuyển 
hoá yêu cầu. 


Thiết bị phản ứng kiểu "cắt dàng” (hình 1-15-2a) 


Là những thiết bị phản ứng làm việc liên tục, trong đó có các dòng phụ liệu được nạp 
thêm vào hoặc tháo ra và “ cắt” trực giao với dòng các chất phản ứng. Bằng phương thức đó, 
người ta có thể đạt được những điều kiện nhất định về phân bố nồng độ một cấu tử nào đó ở 
một bậc, ở một khu vực nào đó của hệ thống thiết bị phản ứng, như là tăng cường một cấu tử 
cần thiết hoặc tháo một sản phẩm phụ không có lợi ra khỏi thiết bị mà những đặc trưng quan 
trọng nhất của một hệ liên tục vẫn phải được đảm bảo. 


Hình 1-15-2a và hình 1-15-2b cho thấy mô tả định tính phân bố nông độ cửa các chất 
phản ứng trong hệ thiết bị phản ứng cất đòng, và cho thấy sự khác nhau giữa chúng với phân 
bố nồng độ các chất ở dãy thiết bị khuấy lý tưởng ghép nối tiếp. 
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Sơ đô phân bô nông độ theo không gian 


1.) Dãy thiết bị khuấy ly tường ghép nối tiếp 
Á ———_ P.40 


——— 
Thiết bị 


PÀ b) Thiết b phản ứng chéo dòng. dạng dấy 
thiết bị khuây lý tưởng ghép nổi tiếp 
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3ˆ Thiết bị 


Hình 1-15: Phân bố nồng độ theo không gian trong dãy các thiết bị ghép 


Sơ đồ thiết bị phản ứng cắt đòng đã được triển khai phổ biến ở kỹ thuật công nghệ 
trùng hợp “lạnh” cao su butadien — styren. 


Ở đây, chất hoạt hoá nhằm tạo ra hệ oxyhoá - khử để khởi đầu cho phản ứng đồng 
trùng hợp, được đưa theo phương thức “cắt” dòng vào tất cả các bậc của dãy thiết bị. lon 
Fe**' đã hình thành do phản ứng oxyhoá khử phân huỷ peroxyd, cũng được giảm thông qua 
việc đưa chất khử trực tiếp vào mỗi vị trí cần thiết. 


Phản ứng tổng hợp glycerin nhờ oxyhoá rượu allylic bằng peroxyd hydro trong sự có 
mặt của xúc tác là axit perwolframic cũng được tiến hành trong trong công nghiệp bằng 
những hệ thống thiết bị phản ứng cắt dòng. 


4.2.3. Phân bố nông độ trong thiết bị phần ứng đông thể, bán liên tực 
Ở đây, ta xét các phản ứng đồng thể, xảy ra trong các thiết bị mà ở thời điểm bắt đầu 


phản ứng, một phần của khối phản ứng đã được nạp vào. Phần cấu tử khác được đưa vào 
hoặc lấy ra liên tục trong mỗi thời gian phản ứng. 
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Có thể phân ra làm 3 trường hợp: 


1. Phản ứng A + B —› P, trong đó cấu tử A ở trạng thái không liên tục, B nạp liên tục 
trong suốt thời gian phản ứng. Sản phẩm P ở lại trong thiết bị. 


2. Phản ứng A -> P+X, trong đó cấu tử A đã ở trong thiết bị. Sản phẩm P ở lại trong 
thiết bị. Sản phẩm X được lấy ra liên tục khỏi không gian phản ứng (ví dụ điển hình cho 
trường hợp này là quá trình lấy nước hình thành trong các phản ứng đa tụ, phản ứng ester 
hoá... ). 


3. Phản ứng A + B —> P, trong đó cấu tử A được dùng với lượng dư rất lớn và có sẵn 
trong thiết bị. Chất phản ứng B và sản phẩm P liên tục nạp vào và tháo ra khỏi thiết bị. 


Thiết bị làm việc : TĂ. 
N bản liên tục. Sơ đô phân bố nông độ 
cô 


A«‹B—>P 


^ 


Hình 1-16: Phân bố nồng độ phụ thuộc vào thời gian phản ứng khi 
thiết bị làm việc bánliên tục, hệ đổng thể. 


Như hình vẽ 1-16 cho thấy, rõ ràng người ta có thể tạo ra những quan hệ khác nhau 
của nồng độ các chất trong thiết bị, có điều, thường ở đây hệ phản ứng không giữ nguyên 


thể tích. Cũng như ở thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn và liên tục, nồng độ các chất 
ở đây cũng không phụ thuộc toạ độ không gian. 


Ở trường hợp thứ nhất, cấu tử A không liên tục, cấp cấu tử B liên tục vào không gian 
phản ứng, ta thấy phân bố nồng độ của cấu tử A và P hệt như phân bố nồng độ trong thiết bị 
khuấy lý tưởng gián đoạn. Cấu tử B vì nồng độ rất nhỏ nên có phân bố như ở một thiết bị 
liên tục và cũng giống như phân bố cấu tử X ở trường hợp 2. 


Trường hợp thứ 3, cấu tử A được cho sắn trong thiết bị, theo tiến trình của phản ứng 
cấu tử B được nạp vào và cấu tử P được lấy ra đã tạo nên một phân bố nồng độ mang đặc 
trưng của các thiết bị đẳng hướng gián đoạn và liên tục (hình 1-16). Có thể nhìn thấy ở đây 
nồng độ cấu tử B và P rất thấp trong vùng phản ứng: điều này rất quan trọng, chẳng hạn khi 
một sản phẩm phụ của phản ứng nối tiếp lại phản ứng với một chất phản ứng tạo nên sản 
phẩm phụ không mong muốn. 


4.3. Điều khiển các dòng chất ở các thiết bị phản ứng dị thể 


Ở các quá trình đồng thể, vận tốc phản ứng tính cho một đơn vị thể tích khối phản ứng 
và nồng độ của các cấu tử trong toàn bộ khối phản ứng là thông số công nghệ quan trọng 
nhất. Ở các quá trình đị thể, vận tốc phản ứng được tính trên một đơn vị điện tích bề mặt 
ranh giới giữa các pha và nồng độ chất phản ứng tại vùng phản ứng (bề mặt ranh giới giữa 
các pha) lại được quyết định bởi tương quan giữa quá trình hoá học và quá trình vận tải chất 
đến các bề mặt đó. 


Động lực của quá trình vận tải chất là chênh lệch giữa nồng độ của cấu tử trong dòng 
liên tục và trên bề mặt phản ứng. Nồng độ của cấu tử phản ứng trong dòng liên tục lại có thể 
thay đổi được thông qua việc điểu khiển dòng chất phản ứng đi vào thiết bị. Phương thức cấp 
dòng cũng ảnh hưởng cả đến khả năng phân bố các pha phản ứng vào nhau và do đó đến bề 
mặt tiếp xúc giữa chúng. 

Với các thiết bị liên tục tiến hành các quá trình dị thể, có nhiều phương thức điều 
khiển các dòng vật liệu, và điều đó phụ thuộc trước hết vào việc là các pha tham gia phản 
ứng có chuyển động không? và các dòng chất phản ứng đó sẽ chuyển động cùng chiều (xuôi 
chiều), ngược chiều hay cất dòng nhau, và cũng như đối với các hệ đồng thể, cũng phải xem 
xét là phản ứng tiến hành trong một thiết bị hay trong một hệ thống gồm nhiều thiết bị. 


4.3.1. Trường hợp chỉ có một pha chuyển động 
Đó là trường hợp các thiết bị phản ứng làm việc bán liên tục, khi đó, pha chuyển động 
thường là pha khí, còn pha không chuyển động có thể là pha lông hoặc pha rắn. 


Trường hợp quá trình phản ứng giữa 2 pha liên tục, vận tốc dòng sẽ làm thay đổi mức 
độ phân tán giữa pha chuyển động và pha không chuyển động và là yếu tố ảnh hưởng lớn 
đến bề mặt tiếp xúc pha và cả mức độ vận tải đối lưu các cấu tử trong từng pha. 
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Trường hợp phản ứng giữa một pha linh động và các pha rắn, thì bể mặt ranh giới giữa 
các pha đã được quyết định hoàn toàn bởi bề mặt pha rấn - pha không chuyển động. Dòng 
vật liệu của pha liên tục chỉ trên cơ sở thay đổi vận tốc đòng để có thể tăng cường vận tốc 
hiệu dụng của quá trình hoá học thông qua việc tăng cường quá trình vận tải. 


Trường hợp pha rắn là xúc tác có thể đảm bảo hoạt tính ổn định trong một thời gian 
đài (đến một năm: như quá trình oxyhoá SO,, tổng hợp NH,..) quá trình phản ứng gần như 
ồn định. Ngược lại xúc tác lại nhanh chóng mất hoạt tính (phản ứng cracking...) quá trình 
lại là không ồn định. 


Với những quá trình phản ứng giữa chất rán (không chuyển động) và chất khí, cũng có 
thể tổ chức tiến hành quá trình trong những hệ thống gồm nhiều thiết bị phản ứng, trong hệ 
thống, ta có thể nạp, tháo chất rắn ở thiết bị này và đồng thời tiến hành phản ứng ở thiết bị 
khác để đảm bảo một năng suất sản xuất ổn định. 


4.3.2. Quá trình xuôi dòng (thuận) hay ngược dòng ở những thiết bị phản ứng dị thể, 
liên tục 


Chẳng hạn xét phản ứng giữa hai chất lỏng không tan vào nhau, nếu như đưa 2 dòng 
chất lỏng đó xuôi chiều vào thiết bị, thì ở ngay lối vào thiết bị phản ứng, vận tốc phản ứng sẽ 
rất lớn, làm cho chẳng hạn hiệu ứng nhiệt cũng sẽ rất cao và trên thực tế phản ứng gần như 
sẽ đừng lại chỉ sau một thời gian ngắn (do nồng độ của các cấu tử đã giảm đi đáng kể). 


Nếu như cấp dòng ngược chiều, phân bố nồng độ các cấu tử như ở hình 1-17b. 


Rõ ràng ở đầu vào của thiết bị, vận tốc phản ứng đủ cao bởi vì nồng độ của cấu tử A 
trong pha hữu cơ là rất lớn và nồng độ của cấu tử B trong pha nước chỉ là “phần còn lại °. 
Pha nước chứa hàm lượng sản phẩm C rất lớn. Ở đâu khác (ra) của thiết bị , pha nước không 
chứa sản phẩm C và lại có hàm lượng cấu tử B cao nhất, có thể phản ứng gần như hoàn toàn 
với lượng cấu tử A còn lại trong pha hữu cơ. Suốt cả chiều dài thiết bị, không có vị trí nào có 
vận tốc phản ứng cao như “ vận tốc phản ứng ban đâu” ở trường hợp cấp đòng xuôi chiều, 
Phương pháp cấp dòng xuôi chiều, thường chỉ dùng trong trường hợp các chất phản ứng có 
thể trộn lẫn nhau thành một hỗn hợp ổn định (một huyền phù hay một nhũ tương ổn định). 
Chẳng hạn như ở quá trình trùng hợp nhũ tương cao su butadien styren. Hỗn hợp các pha 
phản ứng ở đây, xem gần như một pha đồng thể. 


Phương thức ngược dòng rất phù hợp cho các trường hợp phản ứng nhanh trong đó 
một pha rất loãng ở ngay giai đoạn đầu tiên của quá trình. Mặt khác một cấu tử cũng sẽ 
được phản ứng hết nhờ nồng độ ban đầu rất cao ở một pha khác. 

Trong thực tiễn kỹ thuật những ví dụ điển hình quan trọng cho phương thức cấp dòng 
ngược chiều, như là quá trình đốt quặng pyrit sản xuất hỗn hợp khí SO;, tránh phản ứng quá 
nhanh khi hàm lượng oxy trong dòng khí còn cao, ngăn chặn khả năng toả nhiệt mạnh, làm 
nóng chảy lớp Fe;O; tạo thành. 
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Hình 1-17. Phân bổ nỗng độ trong 2 dòng chất lỗng không hoà tan vào nhau trong thiết bị kiểu 
đẩy lý tưởng khi dòng chất cùng chiểu (a) và ngược chiều (b) của phản ứng A (trong pha hữu 
cơ) + B (trong pha nước) -> X trong pha nước 


4.4. Các thiết bị phần ứng trong thực tế kỹ thuật 


Các thiết bị để tiến hành các phản ứng đồng thể trong công nghiệp thường không khác 
mấy so với các đạng thiết bị cơ bản đã trình bày ở trên. Có chăng ở các thiết bị kiểu ống, tồn 
tại những sai khác do hiện tượng khuấy trộn theo chiều trục sinh ra. Chẳng hạn khác nhau 
giữa thiết bị có dòng chây “ màng” so với dòng theo “ đẩy lý tưởng”. Chẳng hạn ở dòng 
chảy xoáy của các chất lỏng giọt, có thể xem là gân hơn cả so với cấu trúc dòng đẩy lý 
tưởng. Hình vẽ dưới đây cho ta thấy phân bố vận tốc dòng trong các ống có thành trơn, 
(hình 1-18) 


Hình 1-18. Phân bố vận tốc dòng 
trong các ống nhẫn: 
a) Dòng piston (đẩy lý tưởng); 
b) dòng xoáy ; c} dòng chảy màng. 


Với các thiết bị kiểu khuấy, sai lệch có thể là nồng độ các chất trong không gian phản 
ứng không như nhau do khuấy trộn chưa đủ mạnh hoặc độ nhớt của môi trường phản ứng 
quá lớn. 
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Với những phản ứng giữa những chất lỏng nhớt, thay vì thiết bị khuấy người ta dùng 
thiết bị phản ứng kiểu ống có khuấy trộn ngược. Ở đây một phần khối phản ứng được tách 
ra, tạo nên dòng khuấy trộn ngược (hình 1-19). 


Ƒ— 
Lối vào Lối ra 
——+> _— 
_—— 
Bơm 


Hình 1-19. Sơ đổ thiết bị phản ứng khuấy trộn bằng dòng tuần hoàn, 
sử dụng cho các khối phản ứng lỏng có độ nhớt cao. 


Phương thức cấp dòng này, thông qua một thời gian lưu đủ lớn, nồng độ của các chất 
trong không gian phản ứng là khá đều đặn và với những phản ứng toả nhiệt mạnh, độ nhớt 
của hôn hợp cao, phân bố nhiệt độ cũng rất đều. 


Để tiến hành các quá trình phản ứng dị thể, có thể sử dụng các thiết bị có dạng như sơ 
đồ sau đây (hình 1-20). 


Với hệ chỉ có một pha là linh động (hệ bán liên tục), người ta dùng thiết bị như là thiết 
bị phản ứng kiểu gián đoạn, một pha này đi qua pha kia. Cũng có thể không cần trang bị cơ 
cấu khuấy trộn chất lỏng, mà khuấy trộn chỉ cần thông qua chuyển động của dòng khí qua 
lớp chất lỏng. 

Với pha không linh động là chất rắn, có thể dùng thiết bị lớp tĩnh hay thiết bị có lớp 
chất rắn ở thể. “tâng sôi” hoặc “giả lỏng”. Ngày nay, thiết bị có lớp tầng sôi ngày càng được 
sử dụng rộng rãi trong công nghiệp. 


Với các hệ dị thể, phương pháp cấp dòng xuôi chiều như đã nói chỉ khí hỗn hợp phản 
ứng có thể trộn lẫn nhau như là một nhũ tương hay một huyền phù ẩn định. Khi đó lựa chọn 
các thiết bị cũng hệt như cho trường hợp phản ứng trong các hệ đồng thể: thiết bị kiểu ống, 
thiết bị kiểu khuấy hoặc dãy thiết bị kiểu khuấy. Thông thường, người ta đùng pha “nhẹ” để 
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1) Thiệt bị phán 
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Giai 
Đàn nà 
6 
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Thiệt bị phản ứng làm việc gián đoạn rắn trong trang thái 
đôi với pha lòng. chât khi đi qua h tẳng sôi 


dd NaCl 


ị Anot 
TT nh 


phản ứng dòng th . k.. & 
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cho uyên phụ Í ` k 
Mi hiðn chø hệ bụi có dòng vận chuyển dùng catot Hg 


Thiết bị phản ứng 
Báng thiêu kết tầng sõi 


Fs= Chất rắn Fl = Chất lỏng G = Chất khi 


Hình 1-20: Các loại thiết bị phản ứng công nghiệp để tiến hành các phản ứng dị thể. 


tải (vận chuyển) “pha nặng”, và khi đó ta có phương thức cấp dòng thuận chiều (xuôi chiều): 
chẳng hạn hệ phản ứng chất khí và hệ bụi, hệ khí/lỏng,... cấp dòng thuận chiều cũng dùng 
cho cả những hệ phản ứng điện hoá như điện phân dung dịch NaCI bằng phương pháp catot 
thuỷ ngân. Ở đây, thuỷ ngân (là catot) và dung dịch NaC! chuyển động thuận chiều nhau, 
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mặc dù về phương diện điện hoá học, cấp dòng ngược chiều sẽ tốt hơn, nhưng về phương 
diện kỹ thuật mà nói, việc cấp dung dịch NaCl và thuỷ ngân ngược chiều nhau trong thiết bị 
điện phân là không thể. 


Các thiết bị tiến hành các quá trình dị thể với phương thức cấp đòng ngược chiều là rất 
phổ biến trong công nghiệp: các tháp hấp thụ, tháp rửa khí, các thiết bị có lớp chất rắn 
` động như là lò nung xi măng, các lò quay sản xuất than hoạt tính, thiết bị sấy, các lò 

. Bên cạnh phương thức cấp đòng thuận chiều và ngược chiều, còn có phương thức 
“cất L dòng”, (xem hình 1-20). Kể cả thiết bị có lớp tầng sôi cũng có thể xem như loại thiết bị 
có cấu trúc dòng theo kiểu “ cắt dòng”. 


Cũng có thể ghép nối nhiều thiết bị tiến hành quá trình dị thể có lớp chất rắn tĩnh với 
nhau thành từng hệ thống, đảm bảo tính liên tục của quá trình sản xuất. Khi đó, các thiết bị 
riêng lẻ hoạt động giống như các thiết bị kiểu ống, kể cả khi chúng không có dạng ống đi 
chăng nữa. 


4.5. Điều khiển nhiệt độ trong các thiết bị phản ứng 


Nhiệt độ có ảnh hưởng rất lớn đến phản ứng hoá học. Như đã biết, vận tốc phản ứng 
thay đổi theo hàm số mũ, khí nhiệt độ của phản ứng hoá học biến thiên (phương trình 
Ainrhenius). Mặt khác, các phản ứng hoá học luôn luôn gắn liền với hiệu ứng nhiệt của 
chúng, cho nên để xác lập một chế độ nhiệt độ cho thiết bị phản ứng hóa học cần phải có 
những biện pháp kỹ thuật gọi là biện pháp điều khiển nhiệt độ các thiết bị phản ứng và có 
thể theo các phương thức sau: 


1. Làm nguội hoặc đun nóng trực tiếp hỗn hợp phản ứng trong suốt thời gian phần 
ứng, bằng cách đưa vào hệ những chất phản ứng mà nhiệt hàm của nó hoặc nhiệt chuyển hóa 
nó có thể sử dụng để điều khiển nhiệt độ của hệ. 


2. Trao đổi nhiệt gián tiếp trong không gian phản ứng, nghĩa là cấp hay rút nhiệt thông 
qua một bề mặt trao đổi nhiệt. 


3. Tuần hoàn một phần hay tất cả hỗn hợp phản ứng qua một thiết bị trao đổi nhiệt 
nằm bên ngoài thiết bị phản ứng. 


Trường hợp nhiệt độ của phản ứng không được điều khiển thông qua trao đổi nhiệt với 
môi trường bên ngoài, người ta gọi là thiết bị phản ứng không có điều khiển nhiệt độ hay 
còn gọi là thiết bị phản ứng đoạn nhiệt. 

Việc chuyển đổi giữa tiến hành quá trình đoạn nhiệt (thiết bị phản ứng đoạn nhiệt) và 
thiết bị phản ứng có trao đổi nhiệt theo các phương thức (1) và (3) ở trên, nói chưng là khá 
linh động và mềm mại. Chẳng hạn có thể làm nguội hỗn hợp phản ứng thông qua bay hơi 
một cấu tử nào đó rồi đẫn ra khỏi thiết bị, ở đây không hề có một giải pháp phụ trợ nào, nên 
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ta cũng có thể xem như đang tiến hành phản ứng theo chế độ đoạn nhiệt. Phương thức đun 
nóng dòng “hồi lưu”, nghĩa là hồi lưu trở lại không gian phản ứng những cấu tử đã được làm 
nguội ở bên ngoài là một ví dụ điển hình cho biện pháp điều khiển nhiệt độ, rất thông dụng 
trong công nghiệp hoá chất. 


4.5.1. Thiết bị phản ứng đoạn nhiệt 


Các biện pháp nhằm điều khiển nhiệt độ cho thiết bị phản ứng hóa học nói chung đều 
rất tốn kém. Vì vậy, trong điều Kiện có thể người ta cố gắng hướng đến những quá trình 
phần ứng đoạn nhiệt. Về nguyên tắc, ở những quá trình liên tục, khái niệm “ đoạn nhiệt ” là 
không có thể, bởi vì nhiệt hàm của dòng chất phản ứng đi vào và của dòng hỗn hợp phản 
ứng đi ra khỏi thiết bị đã có thể là rất khác nhau. Nhưng trong công nghiệp, khái niệm 
“đoạn nhiệt" được hiểu là những thiết bị không có những (rao đổi nhiệt cưỡng bức với bên 
ngoài. 

Ở những thiết bị phản ứng đoạn nhiệt, tổn hao nhiệt chẳng hạn thông qua bức xạ từ 
thành thiết bị vào môi trường xung quanh cũng ảnh hưởng lớn đến nhiệt độ vùng phản ứng. 
Nhiều phản ứng toả nhiệt trong công nghiệp được đảm bảo giữ nhiệt độ của quá trình chỉ 
thông qua “ tổn thất” nhiệt. Ví dụ điển hình là quá trình đốt pyrit, sản xuất hỗn hợp khí SO; 
trong công nghiệp sản xuất axit sulfuric. Ở đây, tại miền nhiệt độ cao hơn 600°C không hể 
có điều khiển nhiệt độ nữa. Vấn đề đặt ra ở đây là tính kinh tế: liệu mất mát năng lượng (tổn 
hao) và đầu tư trang bị hệ thống làm nguội để điều khiển nhiệt độ thì đường nào có lợi hơn? 


Trường hợp tiến hành những phản ứng trong pha lỏng, thường người ta sử dụng 
phương pháp ““ làm nguội bằng chất lỏng sôi”. Ở đây (kể cả ở những phản ứng polymer hoá 
toả nhiệt rất mạnh), người ta bốc hơi nước hoặc một dung môi nào đó (như là một dung môi 
hoặc một phụ liệu) để ổn định nhiệt độ phản ứng. Ngưng tụ và hồi lưu chất lỏng sôi ấy được 
tiến hành ở bên ngoài không gian phản ứng. 

Một ví dụ nữa về việc ổn định nhiệt độ vùng phản ứng thông qua nhiệt phản ứng là 
quá trình đoạn nhiệt hấp thụ chloruahydro, sản xuất axit chlorehydric. Trong quá trình nhiệt 
hấp thụ làm bốc hơi nước và thoát ra ở đỉnh tháp, ở đáy tháp ta thu được axit chlorhydric 
30 - 33%, 
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Hình. †?-21. Hấp thụ đoạn nhiệt HCI, sản xuất axit Chlorehidric 30-33%: 
a) Nhiệt độ sôi trong 2 hệ cấu tử H;O/HCI; 
b) Làm việc của tháp đệm, ngược dòng, làm nguội bằng hơi nước; 
c) Phân bố nhiệt độ và nồng độ trong pha dung dịch trong tháp. 


4.5.2. Điều khiển nhiệt độ trong thiết bị phản ứng, thông qua trao đổi nhiệt gián tiếp 


Nhiệt độ của không gian phản ứng có thể là không đổi trong suốt quá trình phản ứng 
(quá trình đẳng nhiệt) và cũng có thể được khống chế theo một chương trình nào đó (quá 
trình đa nhiệt) thông qua phương thức trao đổi nhiệt gián tiếp. 


Quá trình đẳng nhiệt thực sự chỉ có thể khi làm nguội trực tiếp bằng bay hơi chất lỏng 
ở những thiết bị làm việc liên tục. Ngược lại, do về phương diện kỹ thuật là tốn kém (về đầu 
tư) và không thuận lợi, nên việc đảm bảo điều khiển nhiệt độ để đạt điều kiện đẳng nhiệt 
bằng cách trao đổi nhiệt gián tiếp là hầu như không có thể thực hiện được trong công nghiệp 
(hình 1-22). 
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Hình 1-22: Phân bế nhiệt độ và độ chuyển hoá trong 1 thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng, 
quy mô phòng thí nghiệm, tiến hành phản ứng: CaHạ + HCI + 1/2 O; —› C;H;CI + H;O. 


Trên hình 1-22 là một ví dụ về quá trình phản ứng xúc tác dị thể, toả nhiệt và được 
trao đổi nhiệt gián tiếp nhờ một tác nhân tải nhiệt có nhiệt độ thay đổi, phân bố nhiệt độ dọc 
theo trục ống và đồng theo thành ống cho thấy quan hệ giữa nhiệt độ và độ chuyển hoá 
trung bình trên một tiết diện ngang, trong khi các đường đẳng nhiệt trong tiết diện đọc cho 
ta thấy ảnh hưởng của độ dẫn nhiệt của xúc tác và hiện tượng quá nhiệt ở vùng giữa ống. 


Như đã biết, hiệu quả của quá trình trao đổi nhiệt gián tiếp phụ thuộc vào cấp nhiệt 
giữa các lưu thể đến thành ngăn cách, vào độ dẫn nhiệt của thành và vào chênh lệch nhiệt độ 
giữa 2 lưu thể. Khi trở lực của quá trình trao đổi nhiệt quá lớn, khó khắc phục, chỉ có thể 
tăng động lực của quá trình tức là tăng chênh lệch nhiệt độ giữa khối phản ứng và chất tải 
nhiệt. Trên quan điểm về nhiệt dung cũng như về truyền nhiệt, các chất lỏng sôi và các chất 
hơi ngưng tụ là những chất tải nhiệt có nhiều ưu điểm hơn cả. Cho nên, trong thực tế công 
nghiệp, người ta cố gắng sử dụng các loại chất tải nhiệt này (ví dụ như sưởi bằng hơi nước, 
làm lạnh bằng bốc hơi amoniac lỏng,...). 


Bảng 1-2 dưới đây liệt kê một số chất tải nhiệt thông dụng. 
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Bảng 1-2: Một số chất tải nhiệt thông dụng 


` Miền nhiệt độ ứng dụng (°C) 
Chất tải nhiệt 


Áp suất thường Áp suất cao 
q) (2) (3) 

Dầu tải lạnh trên cơ sở giycol (glycerin) Lạnh đến -33°C 

Dung dịch muối -BB° 

Nước Nóng đến + 100 +250 
Dầu khoáng +200 + 300 
Hỗn hợp diphenyl + 250 + 400 
Dầu siiicon +400 

Hỗn hợp muối nóng chảy + 500 


Bảng trên cho thấy không nên dùng nước để đun nóng trên 250°C, mà ở nhiệt độ đó 
nên dùng hỗn hợp diphenyl. Hỗn hợp muối nóng chảy KNO/KNO; cũng có nhược điểm lớn 
là sẽ đóng rắn ở nhiệt độ T° = +142°C. Tất nhiên, do tính chất đặc biệt của hơi nước, mà nó 
được sử dụng rất phổ biến trong công nghiệp hoá học. Ở các nhà máy lớn, thường có trạm 
cung cấp hơi nước lên mạng ống cung cấp thường ở áp suất thấp 2,5 - 4 bar hoặc ở ấp suất 
cao 20 — 50 bar (tương ứng 220 — 260°C). 


Người ta cũng dùng điện để đun nóng, nhưng chỉ khi giá thành điện đủ thấp (thường 
là <0,02 USD /kWh). 


Ngoài truyền nhiệt gián tiếp thông qua đối lưu, trong công nghiệp hoá học cũng có 
những quá trình truyền nhiệt trong các thiết bị phản ứng, ở đó chênh lệch nhiệt độ giữa 
nguồn nhiệt và đối tượng được cấp nhiệt hết sức. Khi đó quá trình truyền nhiệt xảy ra theo 
cơ chế bức xạ nhiệt. Điển hình cho quá. trình truyền nhiệt bức xạ là ở lò ống trong công 
nghiệp chế biến dầu mỏ. 


Lò ống (hình 1-23) về thực tế là một thiết bị phản ứng kiểu ống, dùng để đun nóng các 
nguyên liệu cho các quá trình cracking, chưng cất dầu mỏ,... 


Hỗn hợp cần phải đốt nóng đi vào từ (1) qua vùng đối lưu được đun nóng gián tiếp 
chậm bằng khói lò rồi đi vào vùng bức xạ (3). Ở đây chúng được đốt nóng rất nhanh cho 
đến nhiệt độ cực đại cần thiết. Quá trình truyền nhiệt ở vùng (3) này là bức xạ từ tường bức 
xạ (4) (bằng gốm chịu nhiệt) có nhiệt độ rất cao, lên hệ thống ống, Hỗn hợp phản ứng đi ra 
theo cửa (5) để gia công tiếp. Nhiên liệu khí hay dâu đốt đưa vào buồng đốt (6) qua cửa (7). 
Trong buồng đốt nhiên liệu bị đốt cháy và đốt nóng tường bức xạ (4). 


Lò ống dùng đốt nóng hỗn hợp cracking để sản xuất etylen,... đến 800 - 900 °C, 
Vấn đề rất lớn ở đây là vật liệu để chế tạo lò ống. Thường sử dụng trong công nghiệp 
là hợp kim đặc biệt của sắt - nilkel - crôm và nhôm. 
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Hình 1-23. Lò ống truyền nhiệt bức xạ và đối lưu 
dùng trong công nghiệp lọc dầu và hoá dầu. 

1 - Lối vào thiết bị; 

2 - Vùng đối lưu; 

3 — Vùng bức xa; 

4 - Tường bức xạ: 

5 — Lối ra khói lò; 

6 ~ Buồng đốt; 

7 - Nhiên liệu vào. 


4.5.3. Điều khiển nhiệt độ các thiết bị xúc tác đị thể 


Các phản ứng xúc tác dị thể là những hệ phản ứng phổ biến nhất trong công nghiệp và 
thường toả nhiệt rất mạnh như phản ứng oxyhoá SO,, phản ứng tổng hợp NH;, các phản ứng 
oxyhoá trong công nghiệp hoá dầu,... Với những phản ứng có hiệu ứng nhiệt thấp, việc điều 
khiển nhiệt độ là không khó. 


Với những phản ứng toả nhiệt mạnh, lại có thể là phản ứng nối tiếp, thường người ta 
làm nguội gián tiếp bằng chất lỏng sôi và để tăng hiệu quả của quá trình trao đổi nhiệt, 
người ta tăng vận tốc đối lưu của từng lưu thể. Với hỗn hợp phản ứng, vận tốc dòng đó qua 
lớp xúc tác rất lớn, và ống xúc tác lại rất nhỏ (thường đ < 20 mm) để tránh gradient nhiệt độ 
theo hướng kính. Quá trình như đã để cập, thường là: tổng hợp VC từ acetylen, oxyhóa 
etylen, oxyhoá xylen để sản xuất anhydric phtalic... và với những thiết bị phản ứng như vậy, 
người ta cố gắng đạt một nhiệt độ trung bình tối ưu. 

Những phản ứng toả nhiệt thuận nghịch việc điều khiển nhiệt độ phải tìm được phân 
bố nhiệt độ tối ưu, chỉ một khoảng thích hợp của độ chuyển hoá mà ở đó còn phải đạt được 
vận tốc phản ứng đủ lớn. 

Để giải quyết vấn đề, phải có 2 quyết định: thứ nhất đó là chọn nhiệt độ bát đầu phản 
ứng đủ thấp đến mức có thể. Trên thực tế phải là nhiệt độ mà ở đó, xúc tác có hoạt tính đủ 
cao, người ta cũng gọi là nhiệt độ châm mồi. 
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Hình 1-24a là trạng thái cân bằng của phản ứng tổng hợp amoniac như là hàm của 
nhiệt độ. Đường nét đứt là phân bố nhiệt độ tối ưu ứng với vận tốc phản ứng cao và nhiệt độ 


châm mồi là 450". 


Thứ hai là phải điều khiển nhiệt độ của hệ như thế nào, chẳng hạn làm nguội liên tục 
hay điều khiển như là một hệ đa nhiệt. Khi làm nguội liên tục ta có hình ảnh của một quá 
trình đa nhiệt (có thể làm nguội bằng dòng khí phản ứng nguội đi ngược chiều như là tác 


nhân làm nguội). 


Ngày nay người ta thường chia xúc tác thành nhiều lớp mỏng, mỗi lớp làm việc theo 
chế độ như là “đoạn nhiệt” và rõ ràng, trong mỗi lớp như vậy, rất nhanh chóng đạt được độ 
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chuyển hoá cân bằng, nghĩa là phản ứng sẽ đừng lại nếu như fø không làm nguội hỗn hợp 
phản ứng. Ö đây có hai khả năng điêu khiển: 


a) Làm nguội trung gian, nghĩa là dẫn hỗn hợp phản ứng ra ngoài, làm nguội gián tiếp 
trong một thiết bị trao đổi nhiệt rồi lại đưa vào thiết bị phản ứng. 


Phân bố nhiệt độ trong các lớp xúc tác ““ đoạn nhiệt” có làm nguội trung gian trình bày 
ở hình 1-24b. 


b) Trộn hỗn hợp khí phản ứng còn nguội vào với hỗn hợp phản ứng sau mỗi lớp xúc 
tác đoạn nhiệt. Tương ứng với mỗi quy luật trộn, ta thu được một độ giảm nhiệt độ, nhưng vì 
ta trộn một lượng hỗn hợp khí phản ứng mới vào nên độ chuyển hoá sẽ giảm đi. Bằng nhiều 
lần trộn và qua nhiều lớp xúc tác, ta có phân bố nhiệt độ của các lớp xúc tác trong trường 
hợp như ở hình 1-24b. 


Trong thực tế công nghiệp, người ta phối hợp cả hai phương án trên: làm nguội gián 
tiếp trung gian và trộn thêm khí phản ứng nguội, chẳng hạn ở hệ thống thiết bị oxyhoá SO,, 
sản xuất axít sulfuric (hình 1-25). 


Hình 1-25. Sơ đồ dây chuyển công nghệ sản xuất H;SO, bằng phương pháp 
công nghệ hấp thụ trung gian (công nghệ tiếp xúc hai lần): 
a;, a;— Tách giọt axit; 
bạ, bạ, bạ — Thiết bị trao đổi nhiệt; 
€ ~ Thiết bị phản ứng có 3 lớp xúc tác 1-3; 
d ~ Tháp hấp thụ trung gian. 
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Chương 2 


CƠ SỞ HOÁ LÝ CỦA CÁC QUÁ TRÌNH VÀ 
THIẾT BỊ PHẢN ỨNG HOÁ HỌC 


—_— —————————————————————TyTcTTmy TT T—__ 


I. BÀI TOÁN TỶ LƯỢNG HOÁ HỌC 


Như đã đề cập ở trên, để hiểu biết và điều khiển hệ phản ứng hoá học, phải tiến hành 
các phép định lượng mà nội dung chủ yếu là lập và giải các bài toán cân bằng chất, cân bằng 
năng lượng trên cơ sở quan hệ hàm số giữa các thông số công nghệ và các đại lượng mục 
tiêu. Các tính toán định lượng cho một hệ phản ứng hoá học trước hết dựa trên cơ sở các 
hiểu biết về bản chất hoá lý của quá trình: động hoá học, động học các quá trình vận tải chất 
và năng lượng, cân bằng hóa học. Mở đầu cho các phép tính toán đó, trong chương này trình 
bày phép tính tỷ lượng hoá học và kết hợp giữa tính toán tỷ lượng hoá học với động hoá học. 


1.1. Quan hệ giữa độ chuyền hoá của phản ứng hoá học và thành phản khối phản ứng 


Trên cơ sở định nghĩa độ tiến triển của phản ứng hoá học š, ở trên đây ta đã tính được 
thành phần của hỗn hợp phản ứng theo độ tiến triển E(biểu thức 1-10).Nhưng như đã biết, độ 
tiến triển của phản ứng hoá học là một đại lượng dung độ chỉ có thể tính được thông qua các 
đại lượng khác mà không thể đo trực tiếp được. Cho nên ở phần này trình bày các phương 
trình tính toán thành phần của khối phản ứng thông qua độ chuyển hóa của phản ứng 
hoá học. 


Nếu hệ chỉ có một phản ứng hoá học dạng: 
VIẬ¡ + VIÂ;T> VIÁ¡+ VẢ, (2. 


Gọi A; là các cấu tử trong hệ và v, là hệ số tỷ lượng của các cấu tử A, tương ứng trong 
phương trình hoá học, nếu như A, và A, là những cấu tử thuộc hệ phản ứng (I.1) thì với hệ 
kín ta phải có: 

e = n, 


Vị —n, 


h (2.2) 
Vị n—n, 


Và với hệ mở khí gọi ñ, là mật độ dòng liên tục cấu tử thư ¡ (kmol/h, mol/s) đi qua 
vùng phản ứng ta phải có: 
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+~Í} ũ 
vị ñ¿Tủ, 
¬—= 


Vụ Hy 


(2.3) 


hy 


Nếu như xem A, là sản phẩm phản ứng và A, là chất phản ứng thì vì v, < 0. cho nên: 


# 
v n.—n 
..— (4) 
|| ny —T, 
Với thiết bị làm việc trong dòng liên tục (hệ mở) ta có : 
Ũ .;Ũ 
v n._n, 
=-..Ắ.Ố. (2.5) 


|», ñ —ủy 


Nếu ta xem cấu tử k là cấu tử chìa khoá, nghĩa là từ sự thay đổi số mol hoặc độ 
chuyển hoá của cấu tử k có thể tính được các đại lượng kể trên cho mọi cấu tử khác, với kí 
hiệu độ chuyển hóa của nó là U, ta có : 


n= n*+ ca t Ùy (2.60 
lu 
hoặc: 
C;Vạ= C?VỆ + MịYU (2.7) 
Vụ 


Trong hệ mở các biểu thức tương ứng sẽ là : 


ñ,=ñ9 + C0. V9U,, (2.8) 
l| 
hoặc: 
C,.V=C,.v° ti CrV9U, (29) 
Vụ 


Nếu như cả hai cấu tử thứ ¡ và thứ k đều là chất phản ứng thì : 


ñ?U.= l 


Lể” 


BÚ, (2.10) 


Vụ 


và các nguyên liệu đó (¡ và k) phối trộn theo tỷ lượng hoá học, nghĩa là: 


¬Ñũ 
C= (2.10 
Vị| TH, 
Do đó: 
U,=U (2.12) 
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Cho nên theo (l.§) ta có: 


Đối với thiết bị phản ứng gián đoạn (hệ kín): 
v 
3 n,=3 n?+—.np.U, (2.13) 
ụ Ũ | 
và đốt với thiết bị phản ứng liên tục(hệ mở): 
3n, =9)? + áẼ.U, (2.14) 
ị Ũ IMị| 
Phần mol của các cấu tử trong hệ tương ứng sẽ là: 


M 
9 ụ bà 
Xi +, 1 .XL.UC 


X'“ Si hị (2.15) 
M Si S tôn 
Iv| 
và: 
: x?+ vị th 
X“ c—= kệ (2.16) 
HỆ: “3p là KT, 
: li: 


Ngược lại khi biết thành phần (phần mol) của các cấu tử trong hệ, ta tính được độ 
chuyển hoá của chúng: 


UỦy;=—g————— (2.17) 


Trường hợp trong hệ xảy ra nhiều phản ứng (j = I,2,3,..., m- hệ phản ứng phức tạp), 
thành phần của hệ được tính theo độ chuyển hóa theo biểu thức: 


Ko kiến SẾ, Uu+rêt -Kp-Ủy; +... x xi Ủy 
x= lvụ| mị mì (2.18) 
1+ ÚC xe x:.Uy,+——= vụ bề hy bói + x9.UU 
Jvu| * lv vụ| TNỊj - 


trong đó : Vị = hà vị trong phản ứng thứ j, 


U,¡: độ chuyển hoá thứ k trong phản ứng thứ j; 


v„: hệ số tỷ lượng của cấu tử thứ ¡ trong phản ứng thứ j. 
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Phương pháp tính thành phần của hỗn hợp phản ứng được nêu ra ở đây có thể sử dụng 
rất thuận lợi trong tính toán độ chuyển hóa tối đa về phương diện nhiệt động, đồng thời sử 
dụng tốt trong các phép tính động học dùng trong thiết kế thiết bị phản ứng hoá học. 


1.2. Cơ sở và mục đích của tính toán của tỷ lượng hóa học 
Người ta gọi tỷ lượng hoá học là lý thuyết về tính qui luật của sự thay đổi thành phần 
hồn hợp phản ứng trong tiến trình của quá trình hoá học. Chẳng hạn có phản ứng hoá học: 
CO + 3H,= CH,+ H,O (2.19) 


Thấy rằng khi tiêu hao 1 moi cacbon monoxyd thì đồng thời cũng tiêu hao 3 mol 
hyđro tạo thành l mol metan và l mol nước. Nghĩa là : 


An, = 1/3A ngạ= —AÁ ngụ = ~Á ngạo (2.20) 
trong đó An, là thay đổi số mol của cấu tử thứ i. 


Nếu như có một hỗn hợp gồm N cấu tử A;, A;.,... A„ phản ứng với nhau; về nguyên tắc 
chúng ta chưa thể biết được chúng phản ứng với nhau theo sơ đồ nào và do đó để mô tả hệ 
chúng ta cũng không thể biết cần bao nhiêu phương trình hoá học (còn gọi là phương trình tỉ 
lượng) tương ứng với hệ đơn giản hay phức tạp. 

Phép tính toán tỉ lượng hoá học cho phép trả lời những câu hỏi sau đây: 

1. Cân phải biết thay đổi số mol của ít nhất bao nhiêu cấu tử và cụ thể là những cấu tử 
nào để có thể tính toán được sự thay đổi số mol của tất cả các cấu tử trong hệ. Các cấu tử đó 
được gọi là các cấu tử chìa khoá và để mô tả hệ buộc phải xác định được sự thay đổi số mol 
của chúng bằng thực nghiệm. Sự thay đổi số mol của các cấu tử còn lại tính được nhờ chính 
phép tính toán tỉ lượng hoá học. 

2. Cần phải biết ít nhất là bao nhiêu phương trình phản ứng hoá học để tính toán được 
thay đổi số mol của mọi cấu tử trong hệ. 

Các phản ứng đó được gọi là phản ứng chìa khoá. 

3. Trong một hệ phản ứng phức tạp, thay đổi số mol đã đo được của các cấu tử và tiến 
trình của các phản ứng liên quan với nhau như thế nào? 

4. Các phản ứng chìa khoá có đủ để mô tả tiến trình xảy ra thực tế của các phản ứng 
hoá học cũng như động học của các phản ứng đó hay không? 

Cơ sở khoa học của tỉ lượng hoá học là định luật bảo toàn khối lượng, nghĩa là rong 
một hệ phản ứng, số nguyên tử của mọi nguyên tố (trong hệ) không thay đối: 


N 
3 ;Bun, =b, vớih= 12,...L (2.21) 
i=l 

ởđây L: số nguyên tố hoá học, ký hiệu qua chỉ số h =1,2,...L¿ 
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Ñ: số cấu tử ký hiệu qua chỉ số ¡ = I,2,...N; 
B„: hệ số của nguyên tố h trong cấu tử i(A,); 
n.: 


bạ: số lượng nguyên tử của nguyên tố h trong toàn hỗn hợp. 


số mol cấu tử A; 


Ví đụ 2.1: Xét phản ứng: 
CO +3H; = CH,+ H;O 
Thấy h = 1,2,3 = C,H,O 
1 = 1,2,3,4 = CO, H;,CH,,H;O 
Ta viết phương trình (1.21) cho nguyên tố hyđro ứng với phản ứng trên được: 
Ơn,+2n; + 4n; +2n,= b2 = bạ 


Nếu như lượng ban đầu của cấu tử thứ ¡ là n, và ở một thời điểm nào đó của tiến trình 
phản ứng hoá học là n; thì chênh lệch số moi là: 


-Án, = nˆ~ n, (2.22) 


Và như đã nói, lượng vật chất của tất cả các nguyên tố có mật trong hệ phải không 
thay đổi, nghĩa là luôn luôn áp dụng được cân bằng các nguyên tố kể cả khi bắt đầu và khi 
kết thúc phản ứng. 


2/8, m= 3)0u n'=b, 0.23) 


Do đó: 
3 Bu.An=0, he1,2,...L (2.24) 


Đây là phương trình cơ bản của tỷ lượng hoá học, nó cho phép chúng ta tiến hành các 
phép tính toán để xác định số phản ứng chìa khoá, số cấu tử chìa khoá. Phương trình này 
thường được viết dưới đạng ma trận: 


(B) (An) =0 425 
trong đó (B) là ma trận nguyên tố cấu tử. 


Ví dụ 2.2: Lập ma trận nguyên tố cấu tử cho hệ phản ứng tổng hợp amoniac từ hydro 
Và nitƠ: 


cấu tử ¡ 
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1.3. Xác định các cấu tử chìa khoá 


Về nguyên tắc, công thức nguyên của các cấu tử A, trong hệ cần nghiên cứu bao giờ 
cũng đã biết cho nên hệ phương trình (2.25) là một hệ phương trình tuyến tính thuần nhất 
(các vế phải bằng 0) với N ẩn số An; và các hệ số ÿ,, đã biết. Hạng của ma trận hệ số (B) (ma 
trận nguyên tố cấu tử) có kích thước L*N chẳng hạn là Rạ, 


Thông thường trong các hệ phản ứng cần nghiên cứu, số cấu tử A; (N) rất lớn hơn số 
nguyên. tố (L) có mặt trong các cấu tử cho nên gần như trong mọi trường hợp, hạng của ma 
trận(B) chỉ bằng L, nghĩa là Rạ = L. Điều đó cũng có nghĩa là hệ (2.25) bất định. Để giải 
những hệ phương trình bất định như vậy, theo các qui tắc của đại số tuyến tính người ta tìm 
Rạ ẩn số kết hợp là những hàm số của N — Rạ ẩn số “tự do" còn lại. Trong trường hợp của 
chúng ta, giá trị của các ẩn số tự do chính là thay đổi số mol của các cấu tử chìa khoá trong 
hệ và khi đã biết N- Rạ thay đổi số mol của các cấu tử chìa khoá, theo định nghĩa ta có thể 
tính được thay đổi số mol của tất cả các cấu tử còn lại.Số các cấu tử chìa khoá do đó là: 


R=N-R; (2.26) 
Chúng ta sẽ quay lại cụ thể phép tính này trong ví dụ ở phần sau. 


Vấn đề còn lại là, với số cấu tử chìa khoá R = N — Rạ đã tính được, ta phải chọn cụ thể 
những cấu tử nào? Vì rõ ràng với một hệ bất định, sẽ tồn tại rất nhiều phương án “bộ cấu tử 
chía khoá”. 


Người ta thường chọn những cấu tử có thay đổi số mol đủ lớn và có khả năng xác định 
các thay đổi số mol đó một cách dễ dàng nhất, chính xác nhất bằng thực nghiệm. Mặt khác 
phải chú ý rằng, sau khi chọn R cấu tử chìa khoá, Rạ cấu tử còn lại phải chứa ít nhất Rạ = L 
nguyên tố. Nếu không, hạng của ma trận (B) mặc nhiên xem như bị giảm và để xác định các 
ẩn số kết hợp sẽ thiếu đi ít nhất 1 phương trình. 

Ta xét 1 ví dụ. 

Ví dụ 2.3: Để tổng hợp alđehyd B người ta khử hydro của một rượu A trên xúc tác Pt. 
Hydro tạo thành được chuyển hoá thành nước nhờ phản ứng với ôxy. Oxy hoá sâu aldehyd B 
thành axit carboxylic, xem như là phản ứng nối tiếp không mong muốn. Ngoài rà, cũng có 
thể xảy ra phản ứng dimer hoá rượu A để thành ether D. Quá trình phản ứng có thể mô tả 
bằng sơ đồ sau đây: 
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H 
CHỤ, CHÉU, 


T H,O 


0H 
` 
{ a 
+ LAN) 
CHỤt, CHCC, 
B l® 
ữH 
n 
: CHCI 
2 CHỮ, CHỤI, 
C D 


Như vậy trong hệ có 7 cấu tử: A, B, C, D, H;O, H; và O;. Trong các cấu tử đó chứa 
L = 5 nguyên tố hoá học: h = C, H, O, N và CI. Ma trận nguyên tố- cấu tử tương ứng với hệ 
phản ứng trên là: 


—~ Z CO TG|” ~ 
¬.... 
©oœSGnNOloœ 
Seö©NøNGSecl¬ 


Có thể thấy ngay rằng hạng của ma trận là Rạ= 3 vì rõ ràng 2 dòng cuối cùng là phụ 
thuộc tuyến tính với dòng thứ nhất. 

Số các cấu tử N = 7, do đó số cấu tử chìa khoá sẽ là: 

R=N-Rạ=7-3=4 

Nếu như ta chọn các cấu tử chìa khoá là A, B, C, D thì rõ ràng số nguyên tố còn lại 
trong các cấu tử không chìa khoá (H;O, H; , O;) là 2, nghĩa là nhỏ hơn hạng của ma trận. Đó 
gọi là hiện tượng giảm hạng của ma trận và sẽ thiếu đi một phương trình để tính toán thay 
đổi số mol của các cấu tử H;O , H;, O,. Hệ phương trình thiết lập được cho thấy rõ ràng khả 
năng tính toán đó: 


s9 


7Án,+7Ang + 7?Anc+14Ang = 0 
7AnA+5Ang + 5Ane+ 12Án, + 24n, ¿ +2n„, =0 


lAn.+lAns+ 2Anc+ lÁn,+ 14n,,o +2Ano, =0 


Ví dụ 2. 4: Trong thiết bị sản xuất khí tổng hợp (CO + H,) bằng chuyển hoá metan 
bởi hơi nước ở T° = 600°C; P = 10°Pa thấy có các cấu tử: CH,, H;O, H,,CO,CO,,C và C;H, 
nghĩa là 7 cấu tử. Ta lập ma trận B (ma trận nguyên tố - cấu tử) tương ứng với hệ: 


Nguyên tố h = RE 


1 2 3.4 5 68 7 
HO H,CO CO, © 
1 


Bằng cách chuyển cột 6 lên trước ta thấy ngay hạng của ma trận này Rạ = 3 và số cấu 
tử chìa khoá: 


R=N-Rạ=7-3=4 
Ta chọn các cấu tử chìa khoá là : H;, CO, CO,, C.H,. 


Từ phương trình (2.24) sau khi phân các ẩn số tự do (các cấu tử chìa khoá) về một 
phía, ta có các cân bằng nguyên tố như sau : 


Cân bằng cacbon: 
Anc + ACH+ 0 = ~(0 + 4nco+ Anco, + 2Ane u ) 
Cán bằng hyđro: 
0+4Anep, +2An, o =-(2An,  +0+0 + 6Anc 


Cân bằng oxy: 
0+0+á4n,, o = —(Ô + Ance+ 2Anco, + 0) 


Giải hệ trên theo các ẩn số kết hợp ta được: 


] 1 
Angu, =- aAng, +2 Aneet Afco — 
Anu.o =~Anco- 2Anco, 


Nếu như bằng các phép đo hay phân tích đã có được: 
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An; = 3,3 kmol, Anco, = 0,2 kmol 
Anco= 0,8 kmol, Ancu, = I0”kmol 


ta tính được: An. = 0,05 kmol 
An, =—1,05 kmol 
A nụ o = —1/2 kmol 
Chẳng hạn lại chọn các cấu tử chìa khoá là: H,O, H;,CO,CO,,C thì ta có hệ phương 
trình cân bằng (hệ 1.24) như sau: 
Cân bằng cacbon: 
Ano, +2A Hẹn, = —(Anco — An, +ản,) 
Cân bằng hyđro: 
4Ancu, +2Anc —2An,, =-(2Anu a) 
Cân bằng oxy: 
0=(Anus + Anco+ 2A ncọ, ) 
Và rõ ràng hệ phương trình này không đủ để giải ra thay đổi số mol của các cấu tử 
không chìa khoá, nghĩa là các ẩn số kết hợp (CH,, H; và C;H,). 
Thông qua ví dụ trên, thấy rằng hạng của ma trận nguyên tố cấu tử luôn là Rạ = L.. Vì 
vậy, cũng có thể kết luận rằng số cấu tử chìa khoá trong hẹ là: 
R=N-Rs=N-L 
và công thức này cũng được gọi là quy tắc FAUST. 
1.4. Xác định các phản ứng chìa khoá 


1.4.1 Xác định các phản ứng chìa khoá từ một hệ phương trình phản ứng đã cho 


Trước khi bất đầu mọi nghiên cứu, tính toán cụ thể cho một hệ phản ứng hoá học, 
buộc phải có một sơ đồ phản ứng, nghĩa là một hệ thống phương trình hoá học, mô tả các 
biến đổi hoá học trong hệ. Điều đó cũng có thể đạt được trên cơ sở các kiến thức cơ bản về 
hoá học, trên cơ sở của sự tương quan giữa tính chất của các cấu tử và từ các nguồn tài liệu 
tham khảo khác nhau hoặc từ những thí nghiệm tiên nghiệm về động học. Nguyên tắc của 
phương pháp này là thiết lập đủ các phản ứng hoá học độc lập, phụ thuộc tuyến tính trong 
hệ, để từ đó có thể xác định được một số các phân ứng độc lập-các nhản ứng chìa khoá-đủ 
để mô tả hệ. 


Chẳng hạn trong hệ xảy ra M phản ứng hoá học: 


DI 


Bằng phương pháp Gauss có thể tìm được hạng của ma trận hệ số tỷ lượng (v) tương 
ứng với hệ phản ứng hóa học. Số phản ứng chìa khoá chính bằng hạng tìm được của ma trận. 
Điều này đã được công nhận như một định lý. 


Vấn đề quan trọng của phương pháp đơn giản này là khi đưa ra sơ đồ (2.27) liệu có 
thể bỏ sót một phản ứng nào hay không? Đặc biệt với những hệ chứa nhiều cấu tử. 
1.4.2. Xác định các phần ứng chìa khoá trên cơ sở ma trận “nguyên tố - cấu tử” B 


Như đã đề cập ở trên, hệ bao gồm N cấu tử, xét một phản ứng hoá học giữa các cấu tử 
đó ta có: 


bá Kạn (2.28) 


Và chắc chắn trong hệ sẽ có nhiều phản ứng như vậy, nhưng với mỗi phản ứng bao giờ 
ta cũng có cân bằng(2.25) nghĩa là có: 


(Œ®) (An) =0 (2.25) 


Xét : An,= vị thì rõ ràng phải có: 
N 
3 ;0u:Vị:=Ô; h=12...L (2.29) 
i=l 


Hoàn toàn tương tự như ở mục I,II về xác định số cấu tử chìa khoá, hệ (2.29) là một hệ 
phương trình tuyến tính thuần nhất bất định với các ẩn số chính là các hệ số tý lượng v,. 
Vấn để là, ngược lại với trường hợp xác định các cấu tử chìa khoá, ở đây các ẩn số tự do 
không hề được cho trước bằng số và không thể có một phép đo nào cho phép ta đo hệ số tỷ 
lượng cả.(Trong khi ở (2.25) có thể đo được một số giá trị An, bằng phép phân tích như là 
kết quả tiên nghiệm-và xem đó là giá trị của các ẩn số tự đo). Do đó ở trường hợp này, nếu 
như hạng của ma trận nguyên tố cấu tử (B) là Rạ thì buộc phải tìm nghiệm tổng quát của hệ 
(2.29) bao gồm R,= N — Rạ nghiệm riêng. Số lượng các phẩn ứng độc lập tuyến tính luôn 
bằng số các cấu tử chìa khoá cho nên ma trận được thiết lập từ R„ nghiệm riêng đó chính là 
ma trận hệ số tỷ lượng của các phản ứng chìa khoá với hạng là R„: 


V6 Viet xi9 Vậy 
Vaoodvfdgeefr. IS T0] (2.30) 
Vu V_ me Vp h 


Các nghiệm riêng, nghĩa là các hàng của ma trận (2.30) sẽ tìm được bằng cách thay 
vào Ry ẩn số tự do R, tổ hợp số độc lập tuyến tính cho trước bất kì, sau đó giải để tìm các ẩn 
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số kết hợp và do đó thiết lập được phương trình phản ứng tương ứng. Như vậy sẽ tìm được hệ 
số tỷ lượng của R, phương trình phản ứng độc lập tuyến tính đủ để tính chẳng hạn độ 
chuyển hoá của R„ = N — Rạ cấu tử chìa khoá và do đó của tất cả các cấu tử trong hệ. 
Nghiệm tổng quát trong hệ (2.29) cho ta hệ thống các phản ứng chìa khóa mà đặc trưng cơ 
bản của chúng là tính đóc in tuyến tính. 


Để xác định các trị số bằng số của các ẩn số tự đo, người ta lần lượt cho chỉ một ẩn số 
tự do thứ nhất, thứ 2.... giá trị là 1, còn các ấn tự đo còn lại giá trị là 0, cũng có nghĩa là thay 
đổi phương trình phản ứng chỉ có 1 cấu tử duy nhất ứng với các ấn số tự do như là cấu 
tử được hình thành trong phản ứng. Trên cơ sở đó người ta tính được giá trị của các ẩn số 
kết hợp. 


Cũng phải nhấn mạnh rằng các phương trình phản ứng độc lập tuyến tính ở đây (theo 
phương pháp này) chỉ đủ để tính toán các bài toán cân bằng để tính toán thiết bị phản ứng 
còn không hê đáp ứng hay mô tả một cách đúng đấn cho các nghiên cứu về động học. 

Để minh hoạ cho việc giải hệ phương trình (2.29) như đã trình bày ở trên, ta xét một 
ví dụ tổng hợp (ví dụ giải thích phương pháp xác định các phản ứng độc lập tuyến tính). 

Ví dụ 2.5: 

Để làm sạch khí thải trong quá trình đốt cháy nhiên liệu lỏng, người ta tiến hành phản 
ứng xúc tác ôxy hoá các hydrocacbon dư, cacbonmonoxit và khử oxyd nitơ. Quá trình có thể 
mô tả bằng hệ thống phản ứng sau đây: 


CO+2 0,<>C0, Œ) 
13 
C.„Hiạ+ s9: => {4 CO, + 5H;O (2) 
NO+CO => 2N;+CO, @) 
NO+H, => + H,O (4) 
CO+H,O ==> CO,+H, (@ 
13 
13NO+CHH, ® 2 N;+5H,O+4CO, (6) 
H,+ 20: cá Ủồ Œ) 
NO+ š H, => NH,+H,O () 
CH„+6 H,O => 2CO +2CO, +1LH, (9) 
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Ma trận nguyên tố (h)- cấu tử () tương ứng với hệ phản ứng trên được thiết lập như 
sau: (hệ có 9 cấu tử và trong chúng chứa 4 nguyên tố): 


¡Í IN, Hạ O; CO CO, CHạ HO NO NH 

h 

N 2 0 0 00 00 1 =ï 
H 02 0.0 0 10 2 0 3 

lô) 0 0 2 1 2 0 1 1 0 

c 0 0 0 1 1 4 0 0 0 


Từ số cấu tử N = 9 và số nguyên tố ta thấy rằng hạng của ma trận là Rạ = 4 và số cấu 
tử chìa khoá là: R =N —- Rạ= 9 - 4= 5. 


Nhớ rằng khi chọn các cấu tử chìa khóa phải sao cho các cấu tử không chìa khoá còn 
lại (4) phải chứa đủ nguyên tố Rạ (4) để các vectơ cột tương ứng với các cấu tử không chìa 
khoá trong ma trận nguyên tố -cấu tử độc lập tuyến tính. Chẳng hạn chọn các cấu tử chìa 
khoá là O; N; HO NO vàH; thì các cấu tử không chìa khoá còn lại CO, CO; C,H,„, và NH; 
rõ ràng còn chứa cả 4 cấu tử C, O, H và N. 


Để xác định các phản ứng chìa khoá như đã trình bày ở trên có 2 phương pháp 
và số phản ứng chìa khoá trong mọi trường hợp đã được số các cấu tử chìa khoá ấn định là 
R=N-Rạ =5. 


a. Xác định các phản ứng chìa khoá nhờ sơ đô phản ứng đã cho 


Ma trận hệ số tỷ lượng:(v,) 


CO CO, NH, 

| 
1 1 `0 0 9 0 2 2 0 0 
2 13 0 10 0 0 0 8 0 +2 
3 0 1 0 -2 0 2 2 0 0 
4 0 1 2 -2 -2 0 0 0 0 
5 0 0 (1 0 1 +1 1 0 0 
6 0 13 10 229 0 0 8 0 2 
7 10 2 0 2 0 0 0 9 
8 0 0 2 2 +5 0 0 2 0 
9 0 0 6 0 11 2 2 9 -1 


= 
+ 
=S 
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-l 0 0 0 0 -2 2 0 0 
-l3 0 10 0 0 0 8 0 -2 
01 0 -2 0 -2 2 0 0 
0 1 2 -2 -2 00 0 0 
0 0 -I 0 IL -l 1 0 0 I=0 
0 13 10 -26 0 0 8 9 -2 
l1 0 2 0 -2 0 0 0 0 
0 0 2 -2 -5 0 0 2 0 
0 0 -6 0 11 22 0 -1 


Sau khi biến đổi theo phương pháp Gauss ta có: 


¡i|O; N, HO NO Hạ CO CO, NH, C,Hạ 


j 

1 1 0 0 +22 0 
2 0 -1 0 9 2 -2 0 
3 0.0 -1 0 l 1 1 0 0 
4 0 0 0 +2 3 0 -2 -2 0 
5 0 0 0 0 5 +1 0 0 -I 
6 0 0 0 0 0 00 0 0 
7 0 0 0 0 0 00 0 0 
8 000 0 0 00 0 0 
9 00 0 0 0 02 0 0 


Như đã dự tính, hạng của ma trận này là 5 tương ứng với số phản ứng chìa khoá (các 
phản ứng độc lập tuyến tính). Ta có các phản ứng chìa khoá đó như sau: 
l.O;+2CO > 2CO; 
2.N,+2CO, => 2NO+2CO 
3. HO+CO => CO,+H, 
4. 2CO;+22NH, => 3H;+ 2CO + 2NO 
5. 4CO,+C,H„ =>8CO + 5H, 
b. Xác định các phản ứng chìa khoá bằng ma trận nguyên tố- cấu tử 
Bằng phương pháp sử dụng ma trận chuyển đồi cấu tử, phải tìm R,= N — Rạ nghiệm 
riêng của hệ phương trình (1.29) và sau đó lập cân bằng cho từng nguyên tố trong mỗi 
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nghiệm riêng. Như đã nói ở trên, hệ có 5 cấu tử chìa khoá tương ứng với 5 phản ứng chìa 
khoá, khi đó ma trận hệ số tỷ lượng của các phản ứng chìa khoá có xây dựng theo qui tắc 
như đã nêu ở phần II: lần lượt cho các ẩn số tự do(tương ứng là hệ số tỷ lượng của các cấu tử 
chìa khoá) thứ nhất, thứ 2... là 1... 


"Ta có: 
CO CO, NH, C,Hụ, O, N; HO NO H, 

Vị Vị Vụ Vịa¿ 1 0 0 0 0 
Mại Vay Vy Vy 0 | 00 0 
TL .- Vạ Và Ñ) 0 1 0 0 
Vạ Vy - Váy Và 0 0 0 1 0 
Vặp Vạp - Vy; Vẹ 0 0 0 0 | 
các cấu tử không chìa khóa các cấu tử chìa khoá 


3 _Bụv, =0 
i=l 


Ta bát đầu từ nghiệm riêng thứ nhất: 


- cân bằng nữơ: h =N 


1.vị„=0 q0) 
- cân bằng hydro; h =H 
3vi;+l0V¿=Ú => Vụ =Ö q1) 
- cân bằng oxy: 
lv,+2v;+2=0 (HD 
- cân bằng cacbon: 
Vị + Vi+4v,=0 (IV) 


(HC) — vị + 2Vi2+ 2vi¡— Vịạ— 4vjj=0 
—> Vịạ=-—2 


ŒñI)  — vịụ=-vịụa=2 
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Như vậy các hệ số của các cấu tử trong nghiệm riêng thứ nhất là: vị, = 2; vị; = -2; 
Vịy= 0; vụ¿= Ô khi cho vị¿= vụ¿= 1. Rõ ràng phản ứng chìa khoá thứ nhất tương ứng là: 
2CO, => 2CO+O; 
Cũng làm tương tự như vậy với các nghiệm riêng còn lại ta có hệ thống 5 phản ứng 
chìa khoá đủ để mô tả và tính toán hệ như sau: 


2CO+2 => O,+2CO phân ứng chìa khoá thứ 1 
2. 24CO+IONH, => 12CO,+3C,H,u+5N, — phán ứng chìa khoá thứ2 
3. 9CO; +C,Hụ„ => 13CO + 5H;0 phản ứng chìa khoá thứ 3 


=—= 


4. 14CO+I0NH, => 3C,H„+2CO,+ IŨNO phản ứng chìa khoá thứ 4 


=—= 


5. 4CO,+4C,Hụ => 8CO +5H, phản ứng chìa khoá thứ 5 


Bằng 2 phương pháp khác nhau ta tìm được hai bộ phản ứng chìa khoá khác nhau, và 
ngay trên cơ sở ma trận nguyên tố-cấu tử cũng có thể tìm được nhiều bộ phản ứng chìa khoá 
khác nhau, vì hệ phương trình không duy nhất nghiệm. Nhưng với bất kì bộ phản ứng chìa 
khoá nào tìm được (bằng số các cấu tử chìa khoá) đều đủ để tính toán chính xác hệ với mọi 
bài toán cân bằng nhưng các bộ phản ứng đó không dùng được để mô tả động học của hệ. 


1.5. Độ tiến triển của phản ứng hoá học 


Nếu như trong một hệ có số phản ứng chìa khoá là R„ > 1, thay đổi số mol của cấu tử 
thứ ¡ An, chẳng những do R, phản ứng chìa khoá mà là kết quả tiến hành của cả M > = R„ 
phản ứng hoá học trong hệ. 
Gọi thay đổi số mol của cấu tử thứ ¡ do phản ứng thứ j là ồn,, ta có: 
ôn¿/ vị = X;(kmol) 
=(m”~ n/W, (= 12.3,...N) (2.30) 


và rõ ràng thay đổi số mol An, của cấu tử do tất cả các phản ứng trong hệ sẽ là : 


M M 
An,= Ð ôn; = Ð_v,X, (2.32) 
l ÿFl 

Biểu thức (2.32) cho thấy rằng khi đo được thay đổi số mol An, của các cấu tử, có thể 
tính được độ tiến triển của mọi phản ứng trong hệ. Hệ phương trình (2.32) là một hệ phương 
trình tuyến tính không thuần nhất với N phương trình cân bằng (tương ứng với N cấu tử) và 
Mn số. Ma trận hệ số của hệ chính là ma trận hệ số tỷ lượng (v,) kích thước N*M có hạng 
là R,=N - Rạ. 


Để tính được M giá trị X;- độ tiến triển của M phản ứng trong hệ- như đã trình bày ở 
phần trên, chỉ cần R„ phương trình độc lập tuyến tính (tương ứng với R, của cấu tử chìa khoá 
và R, phản ứng chìa khoá) trong số N phương trình cân bằng đã thiết lập được. Khi chỉ có 
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R, thay đổi số mol cho trước và chỉ chú ý đến R, phản ứng chìa khoá hệ có nghiệm duy 
nhất. Trường hợp phải chú ý đến M > Ry phản ứng phải chọn các ẩn số kết hợp sao cho các 
ectơ cột tương ứng của ma trận hệ số tỷ lượng là độc lập tuyến tính, tương hợp với bộ các 
phản ứng chìa khóa. Ta xét một ví dụ: 


Ví đụ 2.6: Các phản ứng hoá học xảy ra trong quá trình sản xuất khí tổng hợp từ 
metan có thể mô tả bằng sơ đồ: 


CH„+H;O=CO+3H,  (a) 
CO+H,O=CO,+H,  () 


CH,=C+2H, (c) 
C+H,O =CO +H, @® 
2CO =CO,+C (g) 
2CH,= C,H,+H, (đ) 


Thay đổi số mol của một số cấu tử đo được như sau: 
AnH; = 3,3 kmol  AnCO;= 0,2 kmol 
AnCO =0,8 kmol  AnC;H,= 10”kmol 
Hãy tính thay đổi số mol của các cấu tử còn lại. 
GIẢI 
Bài toán này ta đã giải quyết trong ví đụ 4 phần 1.3. Trên cơ sở lập ma trận nguyên tố 


-cấu tử và giải các phương trình cân bằng nguyên tố. Bây giờ ta giải bài toán theo quan điểm 
xét các phản ứng chìa khóa bằng cách tính độ tiến triển của các phản ứng đó trong hệ. 


Theo sơ đồ phản ứng ta xây dựng ma trận hệ số tỷ lượng (v,) sau đó giải hệ: 
(v}X) = (An) (hệ 2.32) 


ma trận hệ số và vế phải như sau: 


jJ1 2 3 4 5 6 vế phải 
i (@) () (@ (đ) (c) () — An(kmol) 
h H; 3 1 1 1 20 3,3 
2 CO 1 - 1 0 0 -2 0,8 
3 CO, 0 1 0 0 0 1 0,2 
4 œH, 0 0 0 1 0 107 
5 CH, +1 0 0 -2 +1 0 AnCH, 
6 HO |-L 1 -1 0 0 0 AnHUO 
7 € 00 -Ì 0 ] | AnC 
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Ở đây ta đã xếp các cấu tử được chọn làm cấu tử chìa khoá lên các hàng trên và cũng 
có nghĩa là 3 phương trình cuối cùng là không cần phải chú ý đến. Bốn cột đầu tiên tương 
ứng với R„ phản ứng độc lập tuyến tính. Bằng phép biến đổi tuyến tính nhân hàng thứ 2 và 
hàng thứ 3 với 3 và 4 trừ đi hàng thứ nhất và hàng thứ 2 ta có ma trận ứng với các cấu tử 
chìa khoá các phản ứng chìa khoá như sau: 


3 1 1 | 
0 -4 2 -1 
0 0 2 -l 
0 0 0 1 


Do đó hệ phương trình (1.32) có thể viết: 


3 11 1 Xị 343 
0 42-1 |x,| |+029 
0 02 -1|*|xy¿| =|-0,1 
0 00 1| |x, 107 


Xi+X;+X;:+ X¿= 3,3 


-4x;+2xy = -0,l 


X = 107 
Giải ra ta có: 
x=105 (a4) 
x;ạ=0,2 (e); 
xạ¿=-0/05 (Ð; 
x¿=10” (đ). 
Thay đổi số mol của các cấu tử không chìa khoá trong hệ tính được theo phương trình: 
1 0 0 -2| |l05 AnCH, 
-1 -I1 -1 0|J*|02 |=| AnH;0 
0 0 -I 0 -0,05 Án C 
"Ta thu được: 


AnCH,= -1,05 +0 +0— 2.10” =~1,05 kmol 
An H,O = ~I,05 - 0,2 + 0,05 + 0 = —1,20 kmol 
AnC =0+0+0,05+0 = 0,05 kmol 
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Rõ ràng trong hệ, mẻtan và nước bị tiêu hao còn cácbon được sinh ra do qúa trình 
phản ứng. 


Mặt khác cũng thấy, độ tiến triển của phản ứng (Ð x;= —0,05, có giá trị âm, nghĩa là 
trên thực tế phản ứng này tiến hành theo chiều ngược lại với phương trình hóa học đã giả 
thiết (f). 


1.6. Tỷ lượng hoá học và động hoá học 


Như đã biết, động hoá học nhằm mô tả vận tốc của phản ứng hoá học, hay nói cách 
khác là, trên cơ sở thay đổi lượng các chất phản ứng theo thời gian. động học phản ứng mô 
tả hệ về phương điện hoá học, vật lý học và chừng mực nào đó cả cơ chế phản ứng nữa. 
Ngược lại, tỷ lượng hoá học cho chúng ta những phương trình tính toán định lượng sự biến 
đổi đó trên cơ sở thiết lập các phương trình cân bằng, hoàn toàn không mang một ý nghĩa 
nào về vận tốc quá trình cả. 


Tuy vậy, mối liên hệ hữu cơ giữa động hoá học và tỷ lượng hoá học là liên quan giữa 
vận tốc các phản ứng hoá học riêng biệt trong hệ và vận tốc biến đổi chất của mọi cấu tử 
tham gia vào các phản ứng đó, được định nghĩa: 


Sự thay đổi số mol một cấu tử nào đó thông qua tất cả các biến đổi hoá học xảy ra 
trong hệ được gọi là vận tốc biến đổi chất của cấu tử. 


Ta đã có phương trình (2.32): 
M M 
An,= 3ö, =3 vụ.X, (2.32) 
k = 


Nếu như thể tích của hệ không thay đổi ta chia phương trình trên cho thể tích V rồi vi 
phân theo thời gian, ta thu được sự phụ thuộc giữa vận tốc biến đổi chất của các cấu tử và 
vận tốc của các phản ứng thành phần trong hệ. 

dn dC, ‹$ 
Rị= CO T=— T=} vớ V,=l2,VN (2.33) 
Vdt dt È kh 
trong đó vận tốc của mỗi phản ứng thành phân r; có thể mô tả thông qua độ tiến triển của các 
phản ứng tương ứng: 
I dX, _ đ j 
r= vi: 


j=1,2....M 2.34 
” V át. dư : vô 


Phương trình (2.33) và (2.34) cho thấy: nếu như đo được sự thay đổi khối lượng của 
các cấu tử thứ ¡ hay vận tốc biến đổi chất của chúng (dn/dt hay dc/dt) thì dù trong hệ xảy ra 
đồng thời bao nhiêu phản ứng hoá học đi nữa, ta cũng tính được vận tốc các phản ứng thành 
phần r„ Hoặc khi mô tả được vận tốc các phản ứng thành phần r; theo một qui luật nào đó, 
chẳng hạn theo định luật tác dụng khối lượng ta luôn tính được vận tốc biến đổi chất của 
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từng cấu tử trong hệ. Đay là một biện pháp rất hiệu quả cho phép người kỹ sư kiểm tra chế 
độ làm việc của mọi thiết bị phản ứng hoá học trong công nghiệp. 


Nhưng để tính toán được vận tốc các phản ứng thành phần trong hệ như ở phần trên đã 
đề cập, ít nhất, bằng cách nào đó ta cũng phải đo được R, (số cấu tử hay số phản ứng chìa 
khoá) thay đối số mol của các cấu tử chìa khoá. 


M 
Chẳng hạn khi sơ đồ phản ứng đã có pX v¡Á, =0 như trên, thì ta lập được ma trận hệ 


"=lÍ 
số tỷ lượng (vụ) có hạng của nó là R, = k ta chọn k cấu tử chìa khoá và k phản ứng độc lập 
tuyến tính tương ứng. 


Từ các giá trị thực nghiệm về thay đổi số moi của k cấu tử chìa khoá ta có : 
[R,] = In] * [v„] (2.35) 
[R,] = [R..R¿.....R, ] vận tốc biến đổi chất của các cấu tử chìa khoá. 


[r,] =[rurs....r, ] vận tốc các phản ứng độc lập 


ke =ss= Đụ, 


Ma trận con tương ứng với k cấu tử chìa khoá và k phản ứng độc lập có hạng là R,= k; 
nhân phải (2.35) với (vụ)! ta có: 


(R,)*@}" = (r,) (2.36) 
Ví dụ 2.7: 
1ì 
A+BbC (I) 
T; 
C+B>D (2) 
Tạ 


A+2B->D (3) 


Rõ ràng phản ứng (3) là tổ hợp tuyến tính của (1) và (2) và phải có các phản ứng độc 
lập là 


Thị 
A+BC 


1; 
C+BSD 
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RA=-T; 
R,=rnT -> ) =(R.R.). l 
T; 0 -] 
—r=-RẠ 
rạ==R„— R, 


Đây cũng là nội dung của phương pháp thực nghiệm để xác định vận tốc các phản ứng 
thành phần, trong đó phân tích để xác định thay đổi số mol (vận tốc biến đổi chất) của các 
cấu tử chìa khoá. 


Trong tính toán tỷ lượng hoá học có thể số phản ứng chìa khoá đã tìm được trên cơ sở 
ma trận hệ số tỷ lượng hay ma trận nguyên tố-cấu tử, ít hơn hay nhiều hơn số phản ứng thực 
sự xảy ra trong một hệ phức tạp. Chẳng hạn khi có nhiều đồng phân của cùng một chất cùng 
tham gia phản ứng mà không thể mô tả được về phương diện động học các phản ứng đồng 
phân hóa giữa chúng, khi đó nếu như tồn tại k đồng phân thì chí có: Ry„ =N - Rạ - k + I 
phản ứng chìa khoá mà thôi. 


Rõ ràng tỷ lượng hoá học một mặt cho phép mô tả một cách hình thức về phương điện 
hoá học quá trình tiến hành phản ứng của một hệ phức tạp, nghĩa là cho phép chọn những 
phản ứng chìa khoá, mặt khác tỷ lượng hoá học cũng chỉ cho ta một cách chắc chắn nhất về 
số lượng phép đo động học cần thiết trong khi nghiên cứu một hệ phức tạp. 


II NHIỆT ĐỘNG HỌC CÁC PHẢN ỨNG HOÁ HỌC 


Để tăng cường cho bạn đọc một phần kiến thức thiết yếu về nhiệt động học, xin trình 
bày về một số hàm nhiệt động có ý nghĩa với việc tính toán các quá trình và thiết bị phản 
ứng hoá học. Trước hết là enthalpie của phản ứng - đại lượng cơ sở để tính toán cân bằng 
nhiệt cho mọi thiết bị phản ứng hoá học: Sau đó phải kể đến enthalpie tự do và sự phụ thuộc 
vào nhiệt độ của nó trong tính toán hằng số cân bằng hoá học. Ở các phần ứng thuận nghịch, 
việc tính toán cân bằng là việc làm cần thiết đầu tiên khi triển khai một công nghệ sản xuất 
hoá học, bởi vì nó cho ta biết độ chuyển hoá tối đa của chất phản ứng và hiệu suất có thể đạt 
được của quá trình ở những điều kiện phản ứng tương ứng. 


2.1. Enthalpie của phản ứng hoá học (nhiệt phản ứng) 


Các chất phản ứng và sản phẩm phản ứng đều có nhiệt sinh khác nhau. cho nên tất cả 
các phân ứng hoá học đều liên quan đết việc thu nhiệt hay toả nhiệt. Người ta gọi đó là 
nhiệt phản ứng hoặc hiệu ứng nhiệt của phản ứng hoá học. Có phản ứng: 
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a|-A +;|'B — We|C +|vp|.D 


xẩy ra đẳng tích, đẳng nhiệt và hoàn toàn, thì sẽ có hiệu ứng nhiệt là w„. Người ta phân biệt 
hiệu ứng nhiệt w, này với hiệu ứng nhiệt đẳng áp w„. Nếu như hai quá trình thực hiện ở cùng 
một nhiệt độ, thì ở trường hợp sau còn thực hiện một công thể tích p.AV. 


Hiệu ứng nhiệt sẽ là âm khi phản ứng thu nhiệt và đương khi phản ứng toả nhiệt. 


Trong thực tế người ta quan tâm đến hiệu ứng nhiệt đẳng áp. Giá trị âm của nó gọi là 
ENTHALPIE của phản ứng và ký hiệu là A„H. 


Như đã mô tả, phản ứng là thu nhiệt khi A,H > 0, toả nhiệt khi AaH < 0, khi phản ứng 
thực hiện trong điều kiện đẳng áp và sản phẩm của phản ứng cũng ở cùng nhiệt độ với nhiệt 
độ của các chất phản ứng khi bắt đầu tiến hành phản ứng. 


Enthalpie của phản ứng chẳng những phụ thuộc vào bản chất hoá học của các chất 
phản ứng mà còn phụ thuộc vào trạng thái vật lý của chúng. Ở đây, khái niệm Trạng thái 
tiêu chuẩn đóng một vai trò rất quan trọng. Có vô số các trạng thái tiêu chuẩn: đối với các 
chất ngưng tụ phần lớn lấy trạng thái của vật liệu tỉnh khiết (sạch) ở áp suất và nhiệt độ của 
hệ, đối với các khí, thường là trạng thái khí lý tưởng ở P = 1,01325 bar (1at) và nhiệt độ của 
hệ. Trạng thái tiêu chuẩn thường ký hiệu bằng chỉ số “ 0°. Trong giáo trình này và ở các tài 
liệu khác thường cho trạng thái tiêu chuẩn của các vật liệu ngưng tụ là trạng thái vật liệu 
sạch ở P = 1,01325 bar và T" = 25°C (298K), với các chất khí thường lấy trạng thái tiêu 
chuẩn, là trạng thái khí lý tưởng ở P = 1,01325 bar và T = 25 °C, trong những trường hợp cần 
thiết còn có trạng thái tiêu chuẩn khác. Enthalpie phản ứng tiêu chuẩn A,H%¿ là thay đổi 
enthalpie khi phản ứng xảy ra hoàn toàn, chất phản ứng và sản phẩm phản ứng (sau phản 
ứng) được đưa về nhiệt độ T = 25 °C (298 K). 


Trạng thái tổ hợp của các chất phản ứng thường được ghi trong phương trình hoá học 
bằng những chữ viết tắt g (chất khí); s (chất rắn) và ¿ (chất lỏng); Trong một số tài liệu 
còn ghi thêm cả trạng thái thù hình của các chất rấn nữa; ví dụ C (graphit), C (diamant), 
S (rhombish), Š (monoklin). 


Cũng giống như các đại lượng trạng thái nhiệt động khác, enthalpie của phản ứng 
cũng chỉ phụ thuộc vào trạng thái ban đầu và trạng thái cuối, và không phụ thuộc vào dạng 
đường đi đến trạng thái đó. Vì vậy, tính toán enthalpie của phản ứng theo định luật Hess: 
Nếu như phương trình phản ứng hoá học là tuyến tính của 2 hay nhiều phản ứng khác thì 
enthalpie của phản ứng cũng chính là tổ hợp tuyến tính của enthalpie của tất cả các chất 
tham gia phản ứng. 

2.1.1. Nhiệt sinh 


Nhiệt phản ứng tạo thành ! mol một hợp chất nào đó từ các nguyên tố gọi là NHIỆT 
SINH của hợp chất đó và thường ký hiệu là AH; (chỉ số f: formation). Như vậy, nhiệt sinh là 
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một trường hợp riêng của enthalpie phản ứng khi chất phản ứng là các NGUYÊN TẾ và hợp 
chất tạo thành là sản phẩm duy nhất của phản ứng. 

Nhiệt sinh tiêu chuẩn AHtas của một hợp chất là enthalpie của phản ứng tạo thành 1 
mol hợp chất đó và phản ứng xảy ra ở 25°C, áp suất P = 1,03125 bar. Tất cả các chất phản 
ứng đều ở trạng thái bền — ổn định tại nhiệt độ và áp suất đó. Nhiệt sinh tiêu chuẩn của các 
hợp chất được cho trong các bảng ở các số tay hoá lý và số tay hoá học. Ở đây, bảng 2.1 
cũng đưa ra nhiệt sinh tiêu chuẩn AH ;¿¿ của một số hợp chất thường gặp. 


Bảng 2.1: Giá trị của một số hàm nhiệt động của một số nguyên tố và hợp chất ở 
25C (98,15 K) và P= 1,01325 bar; các chất khí ở trạng thái khí lý tưởng 


TỊK] H; O; N¿ Cự, Ho NHà co co; 
{Graphit) 
———— TC Co 
298 102254 176,101 162,519 2,165 l55632 159/057 l68/937 182.356 
400 110/624 184/688 171,077 3454 1654l2 169063 177.491 191,873 
s00 117021 191232 177.583 4,798 I72B94 I?6892 183/997 199572 
600 122267 196/646 182,913 6,184 179,061 I83507 189335 206,150 
700 126714 201/264 187,439 7,578 184328 189/285 193/852 212/003 
800 130270 205337 191383 8951 I8B954 194477 I97843 2174214 
900 133994 208967 194896 10,295 193095 199/250 201323 222,097 
1000 137067 2122%% 198/061 11,602 196,853 203,04 204567 226,544 
1250 143628 219,346 204856 14,69] 205019 213401 211/421 236,318? 
1500 149008 225/283 210/529 17,505 211944 222026 217144 244,845 
1750 153639 230387 215407 20,235 JI8049 229230 221022 2522097 
2000 157713 234892 219715 22,92? 223491 236805 226414 258,954 


2300 164658 24234l 227042 21775 232995 ~ 233.799. 270,467 
3000 170482 243981 233150 32008 241118 - 239/962 280,976 
3500 175519 254,549 23440 356171  - - 245254 288,805 
4000 179982 259406 243014 386782  - ¬ 249902 ~ 

4500 183976 263227 241126 41592 - - 254038 - 

2000 l8?606 26?733 250/831 441544  ~ ~ 251165 - 
¬———- 
AH® 0 0 0 0 ~22652 38,73 -l1389  -39343 


TỊK] CH, C;H; C¿H¿ GH, — C¿H¿ 


298 15265 16139 16252 18954 - 221/61 
400 16270 172714 17108 20197 23735 
S00 17061 18635 17758 21256 25221 
600 2 17148 19389 18291 22224 26670 
700 18363 20067 2 18744 23128 28077 
800 8929 20683 l91,38 23986 294,50 
900 19456 21248 19490 248013 30773 
00D 19950 21776 19806 25586 320,58 
1250 21093 22948 20486 22453 - 35102 
I50O 22123 23961 21053 29082 - 37870 
—“=—-—.---~" '--—-.....-.-. - - -—-.. -. 
AHi -6693 22143 60,80 — 69/15 — 100/48 
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Chất và trạng thái ARfxu ki C log Kạ¿r AÔfss 


[sa] EU 


Hà 8 9.00 130,67 28.65 0.000 0.00 
H 8 218,09 114,68 20,81 -35,605 203,39 
Óa L4 0,00 205.15 29,39 9,000 0,00 
Q 8 241,69 161,07 21,94 ~40,310 230,23 
OH H 42/12 183,76 29,89 - 6,346 37,39 
HO 8 ~242,00 188,82 33,5 40,047 -228,77 
HạO ñ -286,04 70,00 75,36 41,553 ~-23735 
CỊ; 8 0.00 223/11 33,95 0,000 0,00 
Œ 8 121,46 165,31 21,86 ~ 18,465 105,47 
HCI 8 - 92,36 186,82 29,14 16,690 - 9533 
Nạ 8 0,00 191,63 29,14 0.000 0,00 
NH¿ạ 8 - 46,22 192,63 35,67 2,914 - 16,66 
NO 8 31,60 220,14 38,73 -18,149 103,67 
NO 8 90,43 210,76 29,89 ~15,1§7 86,75 
NO; B 33,87 240,62 37,93 ~ 9,082 31,87 
S s(rhomb.) 0,00 3190 22,61 0,000 0,00 
HạS H - 20,18 205.78 34,00 3,785 - 33043 
SO: 8 -297,10 248,70 39,82 32,021 ~300,57 
SO; 8 ~395,44 256,40 30,66 64,884 -370,62 
E s(Graphit) 0,00 3,70 §,67 0,000 0,00 
'© s(Diamant) 1,90 2,44 6,07 - 0,502 287 
co 8 -110,62 198,04 29,14 24,048 -137,37 
CO; 8 -393,77 213,78 37,14 69,091 ~394,65 
CH¿ 8 - 74,90 186,31 35.76 8,898 - 50,83 
C;H; 8 226,88 200,9 43,96 ~-36,649 209,34 
C;H¿ Ẽ 3234 219,00 43.58 -11934 68,16 
C;Hs E ¬ &4,74 229,65 32,67 5,761 - 32/91 
GŒH¿ Ẽ 20.43 26.12 63,93 ~ 10,987 62,716 
C:Hạ 8 -103,92 270,05 73,56 4,115 - 23,49 
n-1-CaHạ 8 - 09/13 305.80 85,70 -12.527 71,55 
n-CaH¡o 8 -126,23 310,33 9751 3,005 - 17/12 
CaHịa 8 -134,61 294,83 96,88 3,665 - 20,93 
n-I-CạH;  g ~ 41,70 384,77 132,43 -15.350 87,67 
n-C¿H:¿ 8 ~1@7.47 388,54 143,19 0,051 ~ 0,20 
¿Ha 8 8296 269,21 81.73 -22,710 129.74 
CH;:OH 8 -201,30 23781 45,05 28,359 -l61,99 
HCHOQ E -115,97 218,80 35.38 19.280 ~-l110,11 
HCOOH ! -409,47 129,04 99,10 60,620 -346,25 
C;H-OH 8 -235,47 282,19 73.65 29.536 -168,73 
CHCHO  g -l66,47 265,86 34,68 23,426 -133,81 

| -487,34 159.94 123,51 68,750 ~392,?2 


CH;COOH 


2.1.2. Nhiệt cháy 
Nhiệt cháy AH, (chỉ số C: combustion) của một chất là nhiệt của phản ứng đốt cháy 


1 mol chất đó (có thể là nguyên tố hay hợp chất) bằng oxy nhân tử. Nhiệt cháy tiêu chuẩn 
AH:„z là nhiệt phản ứng đốt cháy ở 25°C (298,15 K), P = I,01325 bar. Phân ứng bắt đầu 


và kết thúc tại 25°C (298,15°K), và sản phẩm cháy cũng phải ở điều kiện tiêu chuẩn: 25°C; 
1,01325 bar. 
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Trong kỹ thuật, nhiệt cháy của một nhiên liệu nào đó được gọi là nhiệt trị của nhiên 
liệu. 


2.1.3. Tính toán enthaipie phản ứng 


Theo định luật Hess, phương trình tính toán enthalpie của phản ứng ở trạng thái tiêu 
chuẩn từ nhiệt sinh của các chất tham gia phản ứng như sau: 


N 
AgHi; = 3v; (AH?„„) 237) 
i=l 
Trong đó ( AH; „„; ), là nhiệt sinh của chất phản ứng thứ i, ở trạng thái tiêu chuẩn. 
Tương ứng, tính được enthalpie của phản ứng ở nhiệt độ T: 
N — 
AgH? =®v.(AH?,) (2.38) 
i=l 
Tương tự người ta cũng tính enthalpie phản ứng thông qua nhiệt cháy (AH?.„„), của 
các chất tham gia phản ứng: 
N — 
° S 
AgHis = Sv,(AH) 
i=l 
trong đó (AH?.„; ), là nhiệt cháy của cấu tử thứ ¡ ở trạng thái tiêu chuẩn. 
Trong nhiều tài liệu, người ta cũng lập bảng để cho nhiệt sinh của các chất ở nhiều 
nhiệt độ khác nhau AHtr , và nhiệt sinh của các chất ở một nhiệt độ nào đó sẽ được nội suy 


từ nhiệt sinh của chúng ở hai nhiệt độ khác nhau. Ngược lại, nếu chỉ biết được nhiệt sinh ở 
nhiệt độ tiêu chuẩn T,„ thì enthalpie phản ứng ở một nhiệt độ nào đó được tính theo công 
thức: 


T 
AgH} = As.H‡ + [AC?(T)dT (2.40) 
Ts 


N 
trong đó AC?(T) = Ð_v,.Cs;(T) (2.41) 
i=] 


(với thụ là nhiệt dung riêng của cấu tử thứ ¡ sạch, tại nhiệt độ T và P = 1,01325 bar) 


Với việc mở rộng các phép đo nhiệt lượng ở những miền nhiệt độ rất thấp và mở rộng 
các phương pháp thống kê để tính toán các đặc trưng nhiệt động của các phân tử chất khí từ 
các số liệu quang phổ, các số liệu nhiệt động tính được ngày càng có nhiều ý nghĩa. Chẳng 
hạn có thể mô tả chênh lệch enthalpie vật lý H? của một chất ở trạng thái tiêu chuẩn tại một 
nhiệt độ T với enthalpie Hộ ở trạng thái tiêu chuẩn ở 0(K). Trong nhiều tài liệu người ta 
cũng cho các giá trị (H; = Hệ) ở dạng bảng tra hay đồ thị như là một hàm số của nhiệt độ. 
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ø 


Vì vậy, cũng đã lập bảng nhiệt sình AH?, tại 0(K). Bảng 2.2 dưới đây trích các giá trị 
(ñ; — Hệ) và AH?,, của một số nguyên tố và hợp chất. 
Nhiệt sinh tiêu chuẩn (ở một nhiệt độ T nào đó) của một hợp chất từ các nguyên tố, 


tồn tại ở mỗi nhiệt độ, ở trạng thái tiêu chuẩn có hoạt độ là I được tính bằng phương trình 
sau đây: 


(AR?, Ì = (AH;, l + (H; ă Hộ } " 3v l; x Hộ jà @.42) 


nẹt 


với ký hiệu: hc: hợp chất; ngt: nguyên tố 


Bảng 2-2: Enthalpie vật lý và nhiệt sinh của một số nguyên tố và hợp chất 


(HŸ — H) (kJ/mol] 


T[K] Hạ O; Nạ C HO co CO: 
(8) (g) {g) (GraphiQ (g) @) (g) 
298 §,4732 §,6658 §,6762 1,0532 9,9131 8.6776 9,3705 


400 11,4342 11/6912 11,6494 2.1051 13,372 11,6544 13,3760 
300 14.3586 14/7543 14,910 3.4374 16,8540 14.6119 17,6809 
600 17,2894 17/9162 175762 5,0166 20,4408 17/6248 22.2847 
§00 23.1840 24,5179 23.7393 §,7152 28.0080 23.8648 32,1948 
1000 29,1644 31,3884 30,1554 12,8744 36,0400 30.3836 42,7975 
500 44,1745 49,3059 47,1166 24.3421 379788 475537 71,1924 


A Đa 0 0 0 0 -239096  -113,§89 - -393429 
{kJ/mol] 


HỆ : enthalpie của chất ở trạng thái tiêu chuẩn, ở nhiệt độ T. 


Hệ : enthalpie của chất ở trạng thái tiêu chuẩn nhiệt độ 0(K). 


AHÿ¿ : nhiệt sinh của chất ở trạng thái tiêu chuẩn, nhiệt độ 0(K). 


Trong phương trình trên: (AR;, lR và (AH;,) 


tại nhiệt độ T và 0 (K); (H‡}_ và (H?} là enthalpie của hợp chất ở trạng thái tiêu chuẩn ở 
nhiệt độ T và 0). (H‡),„ và (H),„ là nhiệt sinh của nguyên tố ở nhiệt độ T và 0 (K); 


„ là nhiệt sinh tiêu chuẩn của hợp chất 


lM¿z là hệ số tỷ lượng của nguyên tố. 
Enthalpie phản ứng tiêu chuẩn của một phản ứng ở một nhiệt độ T nào đó là: 
AH? =`v/[H; - H;)+ AH?, | (2.43) 
trong đó v, là hệ số tỷ lượng của chất tham gia phản ứng thứ ¡. 
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Ảnh hưởng của áp suất lên enthalpie của phản ứng trong một hệ khí phụ thuộc vào độ 
sai lệch của trạng thái các chất khí sơ với trạng thái khí lý tưởng. Nếu như các chất khí tham 
gia phản ứng (chất phản ứng và sản phẩm) được xem như là các khí lý tưởng thì enthalpie 
của phản ứng không phụ thuộc vào áp suất. Tính toán enthalpie của phản ứng dưới áp suất 
cao sẽ được xét ở phần sau. 


Ví dụ 2.8: Tính enthalpie tiêu chuẩn của phản ứng: 
CO() + H;O(g) — CO,(g) + H;(g) 
ở nhiệt độ T = 800 K. 
GIẢI: 


Từ bảng 2-2 ở trên ta có: 


H} ~ H?kJ/mol AH?PkJ/mol V, 
Co () 23,8648 -113,889 -1 
H,ỤO (g) 28,0080 -239,096 -1 
CO; (g) 32,1848 -393,429 L 
H; (g} 23,1840 0 1 


Như vậy: 

Az Hy = ~1(23,865 ~ 113,889) — 1(28,008 — 239,096) + 1(32,195 — 393,329) + 
1(23,184) = -36,938 K]/mol 

Ở 298 K, enthalpie của phắn ứng này là: 

AgHïs = -41,190 kJ/mol. 

Ví dụ 2.9: Nhiệt trị H, của một nhiên liệu tính theo một đơn vị khối lượng là nhiệt 
cháy của tất cả các nguyên tố có mặt trong nhiên liệu đó. Người ta có thể tính nhiệt trị của 
nhiên liệu trên cơ sở kết quả của phép phân tích nguyên tố, khi người ta chấp nhận những 
giả thiết về liên kết của cacbon với hydro, oxy, lưu huỳnh trong nhiên liệu. Với nhiên liệu 
rắn, theo giá thiết của Dulong thì tất cả oxy đều liên kết với hydro còn phần hydro còn lại 
xem là tự do: 


W, 
H, =339,1.W, + 1442/81 W, ———° |+144.7W, kJ 
° € Hòn § Tiêu 
(trong đó: Wc, W¿„ W,„ Ws là phần khối lượng C, H, O và §) 
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Bởi vì ở các lò công nghiệp không được phép làm nguội khói lò xuống dưới điểm 
sương cho nên nhiệt ngưng tụ của nước không thể toả ra, vì vậy trong thực tế, chỉ tính nhiệt 
trị thấp Hụ: 


Hụ = Hạ~ 2512 (9.W_ + Wu¿o) kJ/kg 
2512 là nhiệt hoá hơi của nước (KJ/Kg); W¡;o: phần khối lượng của nước (phần ẩm) 
trong nhiên liệu và W,, là phần khối lượng của hyđro. 


2.2. Cân bàng hoá học và tính toán hệ số cân bằng hoá học 


Trong một hệ phản ứng hóa học giữa các cấu tử phản ứng có thể thiết lập nên trạng 
thái cân bằng hoá học. Cân bằng hóa học có thể được thiết lập trong một pha cũng có thể 
trong một hệ gồm nhiều pha và do đó người ta phân biệt cân bằng đồng thể hay cân bằng 
dị thể. 

Chẳng hạn trong một hệ kín đồng thể có phản ứng : 

IvulA+lvslB => lv.lc+lv;lp (2.44) 

Về phương diện nhiệt động hỗn hợp 4 cấu tử A, B, C, D sẽ nằm trong trạng thái cân 
bằng hoá học nếu như mọi sự chuyển hóa hoá học theo 2 chiều của phương trình trên không 
sinh công. Điều đó cũng có nghĩa là khả năng sinh công (phản ứng) của các cấu tử ở vế phải 
và vế trái hoàn toàn như nhau. Như đã biết khả năng sinh công của một cấu tử nào đó được 
đặc trưng bằng enthalpie tự do phân tử G, (tức là thế hoá học). Do đó điều kiện để kiến lập 
cân bằng trong một hỗn hợp có khả năng xảy ra phản ứng hoá học dưới áp suất nhiệt độ 
không đổi là độ biến thiên enthalpie tự do phân tử của hệ bằng”0”, nghĩa là : 


AG=vạ Gx+vạ Gạ+vẹ Ge+ vụ Gẹ 


=3)v,G. =Ð5)vịụ, =0 (2.45) 


2.2.1. Enthalpie tự do và enthalpie tự do phân tử riêng phần 
Enthalpie tự do(còn gọi là năng lượng tự do Gibbs) được định nghĩa là 
G=H-TS (2.46) 


Trong đó H là enthalpie, T là nhiệt độ và S là entropie. Với một chất tỉnh khiết hoặc 
một hỗn hợp trong một hệ kín không có phản ứng hoá học xảy ra, vi phân toàn phần của 
enthalpie tự do là một hàm đặc trưng của các thông số nhiệt độ và áp suất. 


dG = Vdp ~ SđT (47) 
với V là thể tích của hệ và p là áp suất chung. 


Enthalpie tự do là một hàm trạng thái do đó ta có thể phân tích vi phân toàn phần của 
nó thành những vi phân riêng phần mà tổng của chúng mô tả sự thay đổi tổng thể: 
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dG = (2G/ôp}»dp + (2G/ØT);dT (2.48) 
So sánh (2.48)và (2.47) rõ ràng có: 
(2G/2p=V 
và (08G/ØT); = ~S (2.49) 


Để xem xét sự phụ thuộc của enthalpie tự do vào thành phần của một hệ có khả năng 
Xảy ra phản ứng hoá học hoặc một hệ không kín phải xem xét riêng từng pha. Trong đó các 
biểu thức của dG cần phải được mở rộng để mô tả của thành phần chuyển hoá được của pha. 


Biểu diễn vi phân toàn phần dG là một hàm của các thông số đặc trưng áp suất p, nhiệt 
độ T cũng như của lượng các cấu tử n, ta có: 


i=l i 


dG = Vđp - SđT + E3 dn, (2.50) 
PT „tị 


Và đối với phương trình (2.39)ta có: 
dG = l) s+(S] : S] .dn, (2.51) 
ốp T„, ốT P.n, I=t ổn, P.Tn, 
Chỉ số n, có nghĩa là ở những biến đổi quan sát được, tất cả lượng chất là hằng số. 
Chỉ số n; trong dấu tổng () có nghĩa là với mỗi số hạng của tổng lượng chất là không 
đổi (¡ # J). ì 
So sánh các phương trình (2.41)và (2.42) cho thấy: 
(ôG/Ôp)ru =V (2.52) 
và (2G/ốT}„ = —S (2.53) 


Vi phân riêng phần (ôG/ôn,);x,„ được gọi là enthalpie tự do phân tử kí hiệu là G, hay 
còn gọi là thế hoá học HÒ: 


(ôG/ôn,)›..„r= G, =hH, 2.542 


Enthalpie tự do phân tử riêng phần được xem là một hàm của nhiệt độ, áp suất và phần 
mol của các cấu tử. 


Nếu như một hệ chứa m cấu tử thì m-1 phần mol sẽ là biến độc lập. Vi phân toàn phân 
của G, (j # h) do đó sẽ là: 


= = màI/ 
dG,= 3 dp+ l5 đT+ XE) đxy (2.54.a) 
Tmn,n ØT pin; T,Px, 


h=l h 


Theo quy tắc của phép vi phân (định lý Schwarz) ta có: 
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l) "lãm '] [mới 2.54.b 
ÊP hru„  (Ôpbôn,„ (ônôT) (2.54.b) 


Cũng có nghĩa là: 


ôG, _( @G, 2G, G3403 
ỐT J,„„ LôTôn |, (ômTj, kêy 
Tương tự như (2.52) và (2.53) ta có: 
k3 : =' K, (2.54.) 
ớp T.n, nụ ổn, p1 mị : 
và (3) ($) 5 (2.54.e) 
—— =I — =8, -34.E 
Ổr P.0, tị ồn, p.Tn; 


Trong đó V, là thể tích phân tử riêng và Š, là entropie phận tử riêng của cấu tử thứ ¡. 


Từ phương trình (2.48) thấy rằng ở nhiệt độ không đổi với một hệ khí lý tưởng ta có 
(vì V= nRTí/p): 


(đG})r,„.= (nRTdlnp)+ (2.55) 
Tương ứng với enthalpie tự do phân tử ( G = G/n): 
(d Gi)x„= [(RTdinp)]; (2.56) 


Một hỗn hợp khí lý tưởng sẽ tồn tại khi các phân tử trong hỗn hợp có cùng những đặc 
trưng như các phân tử của một khí lý tưởng, nghĩa là thể tích của các phân tử và lực tương 
tác lên nhau phải rất nhỏ, và có thể bỏ qua. Người ta cũng có thể định nghĩa khí lý tưởng 
thông qua enthalpie tự do phân tử như sau: một hỗn hợp khí là lý tưởng khi enthalpie tự do 
phân tử riêng phần của mỗi cấu tử thoả mãn hệ thức: 


(đG,);„. = [RTd(np,)]; (2.56.a) 
trong đó p, là áp suất riêng phần của cấu tử ¡ trong hỗn hợp khí. 


Với một khí thực sạch, người ta giữ nguyên biểu thức (2.56.a) nhưng thay vào vị trí 
của đại lượng áp suất người ta đưa vào một đại lượng khác gọi là 'áp suất hiệu chỉnh, chính 
là áp suất nhiệt động thực, hoặc còn gọi là Fugat p”: 


(dÖ,);„ = |[RTd(Inp`)| (2.57) 


trong đó: 


kài 


limE- =] (2.58) 
p0 p 
Có nghĩa là trong những điều kiện mà hệ khí tồn tại như là khí lý tưởng thì Fugat bằng 
áp suất ; Nếu như không có thêm điều kiện giới hạn này, e rằng định nghĩa về Fugat không 
là hoàn toàn đầy đủ. 


Đối với một cấu tử ¡ của một hỗn hợp khí không lý tưởng, Fugat phải được chọn 
sao cho : 


(dÖ,);„ = |RTd(Inp, )} (2.59) 
trong đó: 

lim =] (2.60) 

p0 P 


Lấy tích phân phương trình (1.59) ở nhiệt độ không đổi ta có: 
(G¡- G2 = (RTinp//p”°y (2.61) 
Với G," là enthalpie tự do phân tử riêng phần tiêu chuẩn của cấu tử ¡ ở nhiệt độ T và 
p: "là Fugat của cấu tử ¡ ở trạng thái chuẩn. 
Tỷ số giữa Fugat p của một cấu tử ở một trạng thái bất kỳ so với Fugat của nó ở trạng 
thái tiêu chuẩn gọi là hoạt độ a, : 
(a)y= (P/Ð»; (2.62) 
Đem thay (2.62) vào (2.61) ta có: 
(G,- G;);„= (RTina,); (2.63) 


Với các loại khí, trạng thái tiêu chuẩn thường chọn ở trạng thái khí sạch, lý tưởng 
p= 1,01325 bar, Do đó, Fugat ở trạng thái tiêu chuẩn sẽ là: 


PẺ°=p`= 101325 bar và từ (2.61) ta có: 
(a»y = (p/P?>x =(.r (2.64 

Với các chất rắn, trạng thái tiêu chuẩn thường chọn là chất rắn tinh khiết (sạch) dưới 
áp suất 1,01325 bar. Việc chọn hoạt độ của chất rắn sạch là 1, không phải lúc nào cũng có 
thể, bởi vì hoạt độ của chất rắn chịu ảnh hưởng của tạp chất, của những sai lệch về cấu trúc, 
và độ lớn tỉnh thể,... 

Về các trạng thái tiêu chuẩn của các chất có thể tìm thấy trong những tài liệu hoá lý. 
2.2.2. Hằng số cân bằng 

Cho phản ứng: | v„| A +| vạ| B => | vẹ| CH vọj D (2.65) 

Ta hình dung qúa trình phản ứng có thể xảy ra theo hai phương thức. 


§2 


1) Phản ứng hoàn toàn đẳng nhiệt và khi bắt đầu phản ứng các chất đều ở trạng thái 
tiêu chuẩn với hoạt độ =1,(nghĩa là a„°= ag"= 1) sản phẩm của phản ứng cũng trong trạng 
thái tiêu chuẩn với hoạt độ bằng I (a,*= ap= 1). Khi đó thay đổi enthalpie tự do chỉ phụ 
thuộc vào enthalpie tự do phân tử của các chất trong hệ ở trạng thái tiêu chuẩn (GA, Gạn, 

Gẹ°,  Gẹ") và do đó: 


AG? =(v„.Gà +vạ.Gn + vẹ.Gc +vụ.Gbp) (2.66) 


2) Cho hệ phản ứng tiến hành đẳng nhiệt tại nhiệt độ T cho đến khi đạt trạng thái cân 
bằng với a„, ay, ac và ap, khi đó biến thiên enthalpies tự do sẽ là: 


AG+ =(v„.GA +vs.Gn +ve.Gc +vạ.Gu) (2.6) 


đem trừ từng vế của phương trình (2.67) cho phương trình (2.66) ta được: 


(AG - AG°}-=b„ÍG. -61-v„Í6s -85)-v. ÍGc -đe)+v„ÍGo —Ø5] 


(2.68) 
Theo (2.63), có thể mô tả thay đổi enthalpie tự do qua hoạt độ, và vì vậy: 
(AG -AG?), = RT(v„ Ina, + vạ lnas + vụ Inae + vụ lnag) (2.69) 
alrl .al”nÌ 
hoặc (AG-AG?);=RTIn (2.70) 
tua 
Như đã biết, ở trạng thái cân bằng AGr= 0,cho nên: 
9 wel 2lYol 
= n = đe | =(nK,); (2.71) 
8p ‹#p 1Cb 


K, chính là hằng số cân bằng nhiệt động tại nhiệt độ T. Chỉ số “Cb” chỉ hoạt độ của 
các chất là ở trạng thái cân bằng. Hằng số cân bằng Ka chỉ phụ thuộc nhiệt độ của hệ, không 
phụ thuộc áp suất chung, thành phần... 


Như trên, với cân bằng trong hệ khí ta đã có: 


= sp =Pi- (2.72) 


Và nếu định nghĩa hệ số Fugat của cấu tử A, là: 
f= PP, (2.73) 


và là hàm số của áp suất , nhiệt độ và của thành phần hỗn hợp. Chú ý đến phương trình 
(2.62) cũng như (2.73) thì biểu thức trong dấu ngoặc của phương trình (2.71) có thể viết : 
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ucl JlYol tvtc: |Yp W 
-[Z: pồ -[Ệ độ J xl b 
XÀ Ival Mà vn, L—U 
ph Bsh:) d f} lf; Cb Pn - 


~> 
ï 


=K,K,ƒu) “ =K,Kj/p” 


(2.74) 


Phương trình (2.74) là biểu thức nhiệt động chính xác đo Guldberg và Waage thiết lập 


năm 1867 trên cơ sở định luật tác dụng khối lượng. Trong phương trình (2.74): 


lvel cl>o l 
K, -[§ 7m] =[lứ )% 
bÊ bộ 


(2.75) 
lvel „-ÍYo| Ỉ 
k,|[EEEE] =[Tøia G160 
Pp -Pn j/Q@ 
và 
K lv, lvp : _ ñ v ` _ 
MÀ -[ th 4p)“ =[]()(œ®)^ (2.76 b) 
® (Pa -Ps /Qœ 
Từ phương trình (2.74) có thể thấy rằng nếu như K,= I thì : 
K, = K,(p,}*" = Kyu (77 
Trong một hệ khí với áp suất chung khoảng 10 bar thực tế có thể xem Vi và do đó 
K,=1 


lvel wlel >vị »», 
Xạ +Xp Cb 


Nếu như hệ khí được xem là lý tưởng thì : 
p.= C.RT 


Cho nên: 


#.[c 
Phi lai .cl»el 


Với Kc= | J(C,)& 


$4 


3» »x 
(RT)“ =K,(RT)/ˆ 
€b 


(2.78) 


(2.79) 


Một cách tổng quát, liên hệ giữa các hằng số cân bằng được biểu diễn như sau: 


K, =KrK =K,K,(p)'" = 


Sài 3v 
= kK[T =K„.K, (#) (2.80) 
P hộ 


2.2.3. Tính toán hằng số cân bằng 


Tính toán nhiệt động hằng số cân bằng dựa trên phương trình (2.71) - mô tả quan hệ 
giữa hằng số cân bằng và biến thiên enthalpie tự do tiêu chuẩn AGr?: 


(InK,), =-AG;°/RT (2.81a) 


Để có các giá trị bằng số của biến thiên enthalpie tự do tiêu chuẩn, trong tính toán 
thường đùng 3 phương pháp. 


1) Dựa vào các bảng hay đồ thị ta có nhiệt sinh tiêu chuẩn ở các nhiệt độ khác nhau 1ừ 
đó tính được enthalpie tự do AG;°, hoặc K, theo phương trình: 


AG° | = 
(nK,}=- n =- HN, (A8;,) (2.81b) 


2) Dựa vào nhiệt phản ứng tiêu chuẩn và các bảng hay đồ thị đã cho về eniropie tuyệt 
đối ở những nhiệt độ khác nhau, từ đó tính được AG¡° và K,. 


3) Từ các giá trị đã cho trong các bảng của hàm số Enthalpie tự do 


(G-H”T ở các nhiệt độ khác nhau và nhiệt sinh tiêu chuẩn tại 0 (°K) tính được 
AG“r và tất nhiên là K, theo phương trình: 


° „ AH: 
~(RIn KJ)I =S sy | -H; &| (2.81c) 


T 


Ta xét một số phương pháp: 


1. Chẳng hạn có phản ứng 


CO + H;O => CO,+H, (D) 
Chính là tổ hợp tuyến tính của: 
CO + 1/2O; => CO, qp) 
và _ H,O => H,+1/20, (ID 


Như vậy biến thiên enthalpie tự do của phản ứng() sẽ bằng tính biến thiên enthalpie 
tự do của 2 phản ứng (II) và (HI): 


(AGr 3 = (AGi)ị + (AGmh qV) 


§Š 


Đây là phương pháp phổ biến thường được dùng để tính AG+° của một phản ứng bất kì 
từ các giá trị nhiệt sinh tiêu chuẩn tự đo của các chất AG, ;" đã được cho sẵn ở nhiều tài liệu. 
Như vậy tính được hằng số cân bằng: 

6 
AOr 1 


=—— ñ vài ˆ 
ï n, v,(AG?¿), (2.82) 


In 3= — 


Nhiệt sinh của một số chất phụ thuộc vào nhiệt độ cho trên hình 2.I. 


Trong bảng (2.1) đã trích giá trị nhiệt sinh tiêu chuẩn tự do của một số hợp chất tại 
T=2%C. 


(nK}y= |» tứ,,),| (2.83) 
ị T 


trong đó [(K,,„),]T là hằng số cân bằng cho quá trình hình thành hợp chất thứ ¡ từ các nguyên 
tố ở nhiệt độ T (các số liệu để tính K, „ tại 25°C ở bảng 2. L). 

2. Tính toán hằng số cân bằng từ enthalpie tiêu chuẩn của phản ứng và entropie 
tuyệt đối › 


Đã có định nghĩa: 
G=H-TS (2.84 
cho nên biến thiên enthalpie tự do ở áp suất tiêu chuẩn sẽ là : 
AGi°= AsH° — TAS;° (2.85) 
Như vậy: 
(InK,)= - 5 _ -I ` as) = -jÌ°%U _ vi s0] (2.86) 


Trong biểu thức (2.85) và (2.86), đại lượng A,H? là enthalpie phản ứng, đại lượng 
(Sr") là entropie tiêu chuẩn của cấu tử thứ ¡ (đã kể đến sự phụ thuộc vào nhiệt độ) ở áp suất 
tiêu chuẩn (1,01325 bar) thường đã cho trong các số tay hóa lý với những miễn nhiệt độ 
khác nhau. Trong giáo trình này ở bảng 2.1 cũng đã dẫn ra entropie của một số chất ở 25"C; 


S;5;. Còn ở nhiệt độ khác 298K ta có: 


— 
K =Sy£ [#a (2.87) 


Với C? là nhiệt dung riêng đẳng áp (p = 1,01325 bar) có đạng: 


Cÿ'=a+bT +CT"+dTP" (1/mol.K) (2.88) 


§6 


Hình 2.1: Nhiệt sinh tiêu chuẩn tự do AG? của một số chất: như là hàm số của nhiệt độ; 


AG? của các hydro cacbon được tính trên từng nguyên tử cacbon. 


Thông thường, trong tính toán có thể dùng một đại lượng nhiệt đung riêng trung bình: 
C;° cho những miền nhiệt độ nhất định, khi đó ta có biểu thức gần đúng: 


S:= = Si + C; Ác _ (2.89) 
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3. Tính toán hằng số cân bằng theo hàm số enthalpie tự do: 


Nhờ sự phát triển của kỹ thuật đo ở nhiệt độ thấp và phương pháp thống kê, trên cơ sở 
các số liệu nghiên cứu quang phổ người ta đã có thể biểu điễn được enthalpie của nhiều 
chất ở những nhiệt độ T qua enthalpie & chúng ở 0°K. Từ đó, đã lập và công bố nhiều tài 
liệu liên quan đến giá trị của đại lượng Í G‡— GẮn và gọi là hàm enthalpie tự do. 


Do đó, nhiệt sinh phân tử của một hợp chất nào đó tại nhiệt độ T từ các nguyên tố 
cũng ở nhiệt độ đó có thể tính như sau: 


AGrr| _[AG/s| ,[Gr-Gì Su Gr~Go (2.90) 
hộ h ụ h ` TA. h ° 
e K hẹ nẹt 


Vì tại độ “0” tuyệt đối phải có: 


G0=H6 và G?o=Hrs (2.90 
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Bảng 2.3. Hàm enthalpie tự đo - (G7 ~ H2)/T(J/mol.K) của một số chất khí 


lý tưởng, graphit cũng như nhiệt sinh AHr. (kJ/mol) tại 0K 


TỊK] H; 9; N› Crac HạO NH; co co 
(Graphit) 


298 102254 176,101 162519 2,165 159632 159057 168,937 182,356 
400 110624 1ã468§ 171077 3454 165412 169063 177491 191,873 
500 11702L 191232 177583 4/798 122894 176,892 183,997 199,572 
600 122267 196,646 I82913 6/184 179061 183,507 189,335 206,150 
700 126/714 201/264 87439 7/578 184.328 I89,285 193,882 212,003 
800 1303520 2 205,337 lI91383 8,951 188954 194.477 197843 217,214 
900 133/994 208,967 94,896 10,295 193095 199,250 201,373 222,097 
1000 137067 212238 98061 ll602 196855 203604 204,567 226,544 
1250 143628 219346 204856 14,691 205019 213.401 211421 236,357 
1500 149008 225/283 210529 17/505 211,944 222/026 217,144 244,848 
1750 153639 230,387 215407 20,235 218049 229/730 222072 252,297 
200 157713 234892 219715 22927 223491 236805 226,414 258,954 
2500 164658 24234l 227042 27775 232995 - 233,799. 270,467 
3000 170482 248/981 233150 32008 241,118 239,942 280,976 
3500 175319 254549 238401 35617  - 245,254 288,805 


4000 179982 259406 2431014 38782  - - 249902 ~ 
4500 183916 243727 247126 4l592  - - 254038 - 
300 187606 267733 250/831 44/54  - - 2571765 - 
A Hịo 0 0 0 9 -226,32 -3673 -Il389 -393,43 


TK] CH¿ C;H; C¿Hạ¿ C;Hs CạHs 


298 152,65 16739 16252 189/34 221,61 
400 16270 17773 1710§ 20197 23735 
300 170,61 18635 17758 21256 252/21 
600 177148 19389 18291 22224 266,70 
700 186363 200,67 8744 2312%$ 280,77 
800 18929 20683 l9138 23986 294,50 
900 19456 21248 19490 24803 30773 
1000 19/50 21776 19806 255,86 320,58 
l250 21093 22948 204686 27433 - 351,02 
1200 22123 239/61 21053 299,82 378/70 


AHp -6693 22143 60,80 69,15 100,48 


Từ (2.90) cũng có thể viết: 


AGrr| _[AHro —= Gr- =. 
C he hc nẹt 


Trong các phương trình (2.90) và (2.92): AG?; và AG?,„ có nghĩa là nhiệt sinh tại 


nhiệt độ T và “0K. G¡°, G„° là enthalpie tự đo phân tử tại nhiệt độ T và “0°K, chỉ số “he” chỉ 
hợp chất và chỉ số “ngt'” chỉ nguyên tố. 


Sử dụng phương trình (2.92) tính được hằng số cân bằng K: 


AGr Gi-H› AH, 
-(RlnKEy.= = - Về 
(RlnK,); (*#) >w| -EENA TC (2.93) 


Trong nhiều tài liệu về tính toán hoá lý đã cho các bảng tra AHf, và giá trị của 


(Gr- H,") /T như là hàm số của nhiệt độ, nên tính toán theo phương trình (2.93) rất nhanh 
và rất thuận lợi (xem bảng 2.3). 


Ví dụ 2.8: 
Từ số liệu ở đây hãy tính (AG;°/T và hằng số cân bằng của phản ứng: 
2CH, <=—> C;H,+ 2H, tại T = 1500K 
GIẢI : 
Tại T= 1500K tra bảng được: 
CH, C,H, H; 

(Gr-HJ/T -22123 -26770 -149,/01 J/molK 
AHs," -669344 60801 0 JmoLK 
V, -2 + +2 


thay vào phương trình 2.92 ta được: 


TÔ 

TU 202 S0 267,70 + 2089 | +2.[—149,01]= 6,5191/molK 
1500 1500 1500 

logK,= —— TU -0,34046 —› K,= 0.4566 


2,303.8,314 
3.2.3. Phương trình trạng thái của các khí thực 


Định luật tổng quát vẻ khí lý tưởng không dùng được cho khí thực và chỉ là gần đúng 
khi nhiệt độ của hệ rất cao và áp suất rất thấp. Trong những phần tính toán tiếp theo, chúng 
ta cần đến một phương trình trạng thái cho các khí thực. Đã có nhiều phương trình như VẬậY, 
chẳng hạn phương trình Van der Waals, phương trình Berthelot và Redlich. Một khả năng 
khác, phương trình trạng thái đơn giản của các khí lý tưởng: 


p.V, =RT (2.94) 
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đem ghép cho các khí thực, thông qua một đại lượng không thứ nguyên Z phụ thuộc vào áp 
suất, nhiệt độ: 


p.Vạụ =Z.RT (2.95) 


Trong các phương trình (2.94) và (2.95) VỊ và Vụ, là thể tích mol của khí lý tưởng và 
khí thực ở áp suất p và nhiệt độ T. Đại lượng Z. còn được gọi là Hệ số nén hoặc yết tố thực: 


Ỹ 
Z==" (2.96) 
Vụ 
'Từ phương trình (2.94) ta có: 
logp = log(RT) — log(V,,) (2.97) 


nếu ta lập quan hệ logp và log Vụ sẽ được những đường thẳng đẳng nhiệt của hệ khí lý 
tưởng (hình 2.2), 


Với hệ khí thực các đường đẳng nhiệt sẽ sai lệch với các đường đẳng nhiệt lý tưởng, 
trên hình vẽ cũng cho thấy trường hợp hệ khí thực CO và CO;. Sai lệch đó là: 
logZ = log V„ - log Vụ (2.98) 


Rõ ràng logZ. có thể dương hay âm, tuỳ theo Z > I hay Z.< 1. Giá trị của Z. theo định 
lý về các trạng thái trùng hợp nhau, thường đã được cho trong các tài liệu là đại lượng phụ 
thuộc áp suất và nhiệt độ suy rộng: 


P¿= P/P„ ( Pạ: áp suất tới hạn) 
T„=T/T¿, ( Tạ: nhiệt độ tới hạn) 


như trình bày ở hình 2.3 đối với những hydro cacbon có khối lượng mol M > 40. 
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Hình 2.3: Hệ số chịu nén Z là một hàm của áp suất suy rộng p;,=p/p„và ở những nhiệt độ 
suy rộng khác nhau.T„,=T/T„(T,,và pạ là áp suất và nhiệt độ tới hạn). 
2.2.4. Tính toán hệ số Pugat 


Trường hợp cân bằng hoá học được thiết lập trong một hệ khí thực, để tính toán các 
đại lượng cần thiết: hằng số cân bằng, độ chuyển hóa, thành phần của hỗn hợp....cần phải 
tính được hệ số Fugat. 
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f= p*/Ð, (2.3) 
Hệ số Fugat của một cấu tử thứ ¡ là một hàm số cửa áp suất, nhiệt độ và thành phần 
của hỗn hợp. 


Từ phương trình (2.54đ) và (2.59) trước đây đã cho thấy: với một thay đổi áp suất bất 
kỳ ở một nhiệt độ và thành phần nhất định, ta có: 


RTdln(p,*/p) = V¡.dp (2.99) 
Trừ cả 2 vế cho RTdlnp,, ta có: 
RTdln(p#/p)= V¡.đp - RTdlnp,= Vị. dp - RTdlnp - RTdlnx, (2.100) 
VÌ X¡= COnST nên: 
RTdin(p*/p) =(V¡. — RT/p)dp (2.101) 
Tích phân phương trình (2.101) từ 0O đến p và chú ý rằng 
lim (pi*/p) = 1 


Ta có: 


Vị 1 
tm(D.*/p) = InÉ= HỆ - cÌtm (2.102) 
Để tính được f, cho một hỗn hợp khí thực, rõ ràng phải có những giá trị thực nghiệm 
của Vị trong toàn bộ miền áp suất lấy tích phân. Điều đó thực tế không thể giải quyết được. 
Cho nên người ta xem hỗn hợp như một hỗn hợp lý tưởng nghĩa là chúng (các chất khí sạch) 
trộn lẫn nhan mà giữa chúng không hề có một hiệu ứng thể tích nào cả. Trên cơ sở đó, người 
ta sử dụng một cách gần đúng hệ số Fugat của các cấu tử sạch trong các tính toán. 


Ta tính hệ số Fugat theo giả thiết nêu trên như sau: 


Đối với một khí sạch, từ phương trình (2.49) ta có: 


(dG}+ = (Vdp)}y (2.103) 
Và nếu như tính cho 1 mol thì: 
(qG). =CVdp› (2.104) 
với G = G/n và N.” 
n 
Với hệ khí lý tưởng ta có : 
(4G )¡¡ = CÝ „.đp), = ŒTdlnp), (2.105) 
Và với hệ khí thực: 
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(đG )„= CV „.dp)y = (RTdlnp)y (2.106) 
Trừ từng vế của hai biểu thức (2.106) và (2.105) cho nhau ta có: 

[(dG)„= (đG ),]r= [CV „— Ý,)dp]y= [(Z- RTdlnp], (2.107) 
Mặt khác với hệ khí thực ta luôn có: 

(đG );„= (RTdInp*3; (theo 2.59) 
Do đó: 

(dG„-dG g); = [RTdln(p*/p)]; = (RTdlnf), (2.108) 

So sánh phương trình (2.107) và (2.108) ta có: 


(InÐ; = xế f&:› ~ V }p]. = llU —1}iInp], (2.109) 


Trong nhiều tài liệu tham khảo, kết quả tính toán hệ số Fugat cho các khí sạch theo 
biểu thức (2.109) được cho theo đồ thị giống như trường hợp với hệ số chịu nén Z. là những 
hàm số của áp suất và nhiệt độ suy rộng ( hình 2.4 và hình 2.5) (ngoại trừ trường hợp với H;, 


He và Ne phải tính T„ = T/(Tụ+8) và p„ =—Ê—). 


Pu tổ 


1,80 


1,80 


L2 


2 


⁄⁄ 


l4 
| 

đã 
j 


=] 
"a 
= 
= 
œ 
= 
nN 
ð 
— 
= 
=> 
= 
"2 
= 
li 
" 


Hình 2.4: Hệ số Fugat của một số chất khí như là hàm số của áp suất và nhiệt độ suy rộng. 


Ví đụ 2.8: Hãy tính hệ số Fugat của nitơ, hydro và amoniac tại 400°C (= 673K, áp 
suất 50, 100 và 200 bar) biết nhiệt độ và áp suất tới hạn của chúng như sau: 
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Tụ(K) p„(Bar) 


N_ 126 33,9 
H 3343 13,0 
NH, 4056 113,0 


GIẢI: 


Bằng đồ thị hình 2.4 và 2.5 trên cơ sở áp suất và nhiệt độ suy rộng tính từ nhiệt độ và 
áp suất đã cho và chú ý rằng với hydro: 


ZZ<Z” 
12 ZZ^—= 
¡ 2 “..._ 

1 lzZZ mẽ N 


8E 70 B0 90 †00 


Hình 2.5: Hệ số Fugat của một số chất khí ở áp suất & T °cao như là hàm số của 
áp suất & nhiệt độ suy rộng. 


Tự = VÀ D„= P— tạ có kết quả hệ số Fugat của các khí trên ghi vào 

Tạ +8 Ðạ +8 

bảng sau: 
Áp suất (bar) 50 100 200 
NỊg _.. k HIẾP SE TÙNG. 0069) 
T„= 5,34 CN 408 182 1,08 
Hydro ¬ 
T„= 16,30 fạa 1,00 1,04 1,20 
Amoniac Đ„ 0,44 0,88 - — đư7- 
T„=1,66 Án 098 095 0/80 
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2.2.5. Tính toán độ chuyển hoá cân bằng 


Ở trạng thái cân bằng trong điều kiện nhiệt độ đã cho, độ chuyển hoá U,„„ của cấu tử 
tham gia phản ứng k nào đó là cực đại (vẻ phương diện nhiệt động), Để tính độ chuyển 
hoá cân bằng đó ta xuất phát từ các phương trình đã thiết lập được ở phần trước (phương 
trình 2.80). 


(2.110) 


3» 
—. RT 
K, =K,.K „„= K,.K,(@œ°È" = K,K, (§ ) 


P° 
Đem logarit hoá phương trình này ta có: 


xe .xl*øi £I*l,£l*el P 
logl CS T—P~ |=logK,—log| =S——P— |—| Š"v, |log| -E— (2.111 
D Jie Thấp | Lê hp 


23;Áv¡ logx,)„ = logK, — 3v, logf,), — ©, vo“) (2.112) 


hoặc: 


Nhưng với hệ chỉ có l phản ứng hoá học ta luôn có: 


n |Y 3k 
X.=e == (2.113) 
>mị kê xẠ.U, 
Vụ 
Cho nên 
x'+ MỸ Xi.U 2 
Sv, log N =logK, =Â¡ logf,)„, -Ô„ DhaÁ T, #j (2.114) 
ị l+—}.x¿.U 
l*‹ “4k k,cb 


Nếu như áp suất, nhiệt độ phản ứng cũng như thành phần ban đầu của hỗn hợp, hằng 
số cân bằng của phản ứng được cho trước và trong điều kiện áp suất cao cũng đã có thể tính 
toán được hệ số Fugat thì phương trình (2.114) cho phép chúng ta tính độ chuyển hoá cân 
bằng U, „ của cấu tử thứ k. Cũng có thể thấy rằng, bằng phương trình 2.114 không thể giải 
cụ thể ra U, „, được,cho nên thông thường người ta tính giá trị của vế phải tương ứng với các 
điều kiện đã cho nghĩa là: 


logK,~ 30, logf.)„ =(Œ” ".H (a) 


Và sau đó tính tổng vế trái: 
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xị ti XE 
k 


f0 TT & 


` v, log 


với những giá trị cho khác nhau của U, „ (chẳng hạn U,„„= 0; 0,1; 0,2...; L) tính và xây 
đựng đồ thị (b) — U, „ đã chọn. Tại vị trí giá trị của (b) và (a) ta đọc trên trục hoành độ 
chuyển hoá tương ứng, đó chính là độ chuyển hoá cân bằng; từ U, „„ có thể tính được phần 
mol của các cấu tử trong hỗn hợp ở trạng thái cân bằng. 


Ví dụ 2.9: Khí thiêu kết quặng pyrit chứa lượng SO; là 0,078 phần mol, oxy: 0,108 và 
nitơ 0,814. Hãy tính độ chuyển hoá cân bằng của SO; theo phản ứng: 


SO, + 1/2 O; => SO; 
ở nhiệt độ T = 500°C, áp suất p =1,0135bar, biết rằng tại T = 500°C; logK, = 1,93; K,= 85. 
Hệ số Fugat của tất cả các chất bằng 1. 
GIẢI: 


Theo phương trình phản ứng có 3v ;= ~0,5 
Xạo, = 0,078 
theo điều kiện đã cho: 4xo, = 0,108 


9 _- 
X§o, = 0 


vf=1= Ð(v¡.logf,)= 0 


logp/p°= 0 
“Theo biểu thức (2.114) ta có: 
0,078 —-0,078.U,o_. 0,108—0,039U4 4 
log K, =-log —————— “-05 log————— — 
1—0039.Uao, „ 1-0,039.Uac « 
(a) 
Uậo, „ (1—0,039.Ugo, „) 


_ đ~Uạ,,„).(0/018~ 0/039.ạo, „) 


ti 0,078.Uo, « 


1 
CS — HUƯ V0 
E2 008U0.x 5 7 


Biểu thức (b) có những giá trị như sau: 


Úo2 0Ð 02 03 04 06 08 09 096 
b) 


-0,46382 -0,10419 +0,13765 +0,33766 070726 1,15249 1,51512 1,94765 
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0,8 


0, 


0, 0,6 


Ứs0„cb ——> 
-06 


Hình 2.6: Xác định độ chuyển hoá cân bằng bằng đổ thị (b} = t(Uo, ep ) trong tính toán ví dụ 2.9. 


Lập đồ thị (b) = f(CỦ¿o, „„) (hình 2.6) tương ứng với (a) = 1,93, tìm được độ chuyển 
hoá cân bằng của SO; trong điều kiện đã cho là Ủ;o, „ = 0,955. Từ đó phần mol của các 
cấu tử trong hỗn hợp ở trạng thái cân bằng. 


va Vẹo, xế “U 1 
So; lao | **SO; * */SO,,cb 0,78 c2 ñ 0,078.0,9585 
ˆ = 
Äso, cọ Tv. = 05 =0,003 
I+[—*.Xão, -Ủạo, œ 1~—>0,078.0.9585 
|*ze.| I 


Tính tương tự có: Xe;„= 0,078, x„;„„= 0,846 
Xu; „y= 0,073 
2.2.5.1. Ảnh hưởng của áp suất lên thành phần của hỗn hợp ở trạng thái cân bằng 


Về nguyên tắc hằng số cân bằng K, không phụ thuộc áp suất. Nhưng theo biểu thức 
(2.114) rõ ràng thành phân của hỗn hợp ở trạng thái cân bằng phụ thuộc vào áp suất và cụ 
thể là phụ thuộc vào đại lượng : 
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[E V, li.) khi >v,z 0 
1 p 


và vào đại lượng [Ex lop) nghĩa là vào hệ số Fugat của các cấu tử hoặc cũng có nghĩa 
! ch 


là sự phụ thuộc càng lớn nếu như áp suất của hệ càng cao. 
Chẳng hạn trong công nghệ tổng hợp metanol: 

CO+2H, => CH,OH 

ở nhiệt độ T = 300°C ta có K,= 2,316.10', và đã có 
K,= K,.K/p/p°)°" với Xv,= - 2 cho nên: 
2 
K= Kh Ñ (2.80) 
£ \VPẹ 


Rõ ràng khi áp suất tăng K, cũng tăng, mặt khác khi ở áp suất tăng cao K, giảm và K, 
cũng tăng. Với quá trình tổng hợp metanol ảnh hưởng của áp suất lên thành phần hỗn hợp 
cân bằng,.. ghi ở bảng 2.3 sau: 


Bảng 2.3: Ảnh hưởng của áp suất lên phân mol của các cấu tử K„ K,... 
ở trạng thái cân bằng của hệ phản ứng tổng hợp CH;OH từ CO, H,„ ở nhiệt độ 
300°C, khí tổng hợp có thành phần theo tỷ lượng hoá học 


p(bar) K, K, Xco Xhz XcHaon eo e 
10,13 0,96 0.0242 0,332 0,665 0,0036 0,008 
25,33 0,90 0,161 0.326 0,652 0,224 0,060 
50,66 0,80 0,7525 0,306 0,612 0,082 0,209 
10133 0,61 3,80 0,252 0,505 0,243 0,490 
20265 0,38 24.40 9,171 9,342 0,487 0/739 
303,98 0,27 77,40 0,126 0,251 0,623 0,831 


Từ phương trình (2.80) ở trên cũng thấy được là khi tăng áp suất, K, có thể tăng. 


Kết quả ở bảng trên cho thấy rằng, trong trường hợp này, khi áp suất tăng độ chuyển 
hoá cân bằng cũng tăng lên đáng kể. 
2.2.5.2. Tính toán cân bằng hoá học của hệ phúc tạp 

Trong thực tế thường hệ phản ứng hóa học có rất nhiều phản ứng độc lập về tỷ lượng 


hóa học và trong trạng thái cân bằng, người ta nói hệ gồm nhiều cân bằng hóa học. Vì hệ là 
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đồng thể cho nên lượng các cấu tử trong hệ phải tuân theo định luật tác đụng khối lượng đối 
với từng phản ứng độc lập, để đơn giản cho tính toán thường người ta bỏ qua những phản 
ứng phụ không đáng kể và mô tả định lượng các cấu tử trong hệ thông qua nồng độ ban đầu 
và độ chuyển hóa của chúng có kể đến hệ số tỷ lượng trong các phương trình hóa học. 
Ví dụ 2.10: 
Chẳng hạn có phản ứng nhiệt phân metan có mặt xúc tác ở nhiệt độ T° = 1000°C, phản 
ứng khử hydro sẽ xảy ra và đồng thời thu được etylen và axetyÌen: 
2CH, => CH,=CH, +2H, q@) 
2CH, ==> CH=CH+3H; đD 
Như chúng ta đã biết về phương diện hóa học, ngoài 2 phản ứng thuận nghịch nói trên 
quá trình còn nhiều phản ứng khác, chẳng hạn phản ứng phân hủy hydrocacbon thành 
cacbon và hydro... ở đây chúng ta chỉ có thể tính toán xem hiệu suất cực đại đối với etylen 
và axetylen là bao nhiêu khi bỏ qua phản ứng phân hủy hydrocacbon. Ở áp suất p = 1,01235 
bar hằng số cân bằng của 2 phản ứng trên là: 
Đối với phản ứng () là: 
Kặ = Kị = Kịị = 00302 
Đối với phản ứng (1) là: 
Kặn = Kạn = K¿ạ = 001023 


Như đã có (phần I, biểu thức 2.18), trong một hệ phản ứng phức tạp, phần moi của các 
cấu tử được tính theo phương trình sau: 


0 
X;+ vụ .Xf. (U13 +r—P 


rủ 


1+ x£(U/)¿ + “——= 


0 


Trong đó x„° là phần mol của metan trước khi xảy ra phản ứng hóa học và tất nhiên 
X¿?= l; (U,,)¿„ và (U,/¡)„ là độ chuyển hoá cân bằng của metan theo phản ứng ()và (II). 


b RiỦ k(Đựi)¿, 
3v Vị AX= ":/uU 


XU) 
lv LúÌ 


Cụ thể cho 2 phản ứng đã nêu trên, ta có: 


Suối cac I-U,-U,, _ 0,5U, : 
f4 1+05U,+Uy” “”“ 1+0,5U,+Uy ` 
W5... _— U,+05U, „ 


x — = » 
S% “TT05U,+Ug” 5 “T+05U,+Un 
Vì vậy: 
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Xem Ăn — 0,5.U,(U, +1,5U„} 


K„= = 
Xôu, (I—U,~U„} .(1+0,5U, + U„) 


xI” 


(A) 


K,= X95 Xh, _ 95U,0U, +15Uu} (B) 
Xeu, (~U,-Uu,}.1+0,5U, + Uy)? 


Phương trình (A) và (B) là những phương trình dùng để tính toán độ chuyển hoá 
U,,U¡. Để có một biểu thức đơn giản hơn phương trình (B) người ta đem chia phương trình 
{A) cho phương trình (B) và có: 

K„ _ U,đ+0,5U,+U,) 
Kựn Uụ(U, +1,5U,) 


(@@ 


và sau đó giải hệ phương trình (A), (C) bằng đồ thị bằng cách đối với mỗi phương trình 
người ta cho và tính những cặp giá trị U, ,U thoả mãn phương trình. Làm như vậy từ phương 
trình (A) ta có bộ số: 


(A): U, 0 01 02 
Uy, 1 026 0/135 


và từ phương trình (C): 
(©: U, 0 01 02 
Uy, 0 0,134 0,183 


Sau đó biểu diễn lên đồ thị quan hệ U, là một hàm số của Uạ. Điểm cắt nhau của hai 
đường cong chính là nghiệm của bài toán. Ở đây ta thu được độ chuyển hoá cân bằng của 
metan ở 1300°K là : 


(Ứa¿¿),= 0,173 
(Ủc¿¡)„,= 0,169 


và tính được thành phần của hỗn hợp khí trong trạng thái cân bằng (tính bằng phần mol) 
như sau: 


Xcua = 0,5241 
Xeang = 0.0673 
Xcan, = 0.0689 
Xu =0,3397 
2.3. Cân bằng trong hệ dị thể 


Trường hợp trong hỗn hợp phản ứng có một chất phản ứng là chất lỏng tỉnh khiết 
(không phải là dung dịch) hoặc một chất rấn tinh khiết người ta có thể xem hoạt độ của 
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chúng bằng 1, nếu như áp suất của hệ không sai khác nhiều với áp suất tiêu chuẩn đã chọn. 
Tác động của áp suất lên hệ số hoạt độ của chất lỏng hoặc chất rắn có thể tính theo phương 
trình: 


| vẽ : W.—~V¿ (2.115) 
j6 


ôp RT 


trong đó: V¡ là thể tích riêng phân tử và Vì là thể tích riêng phân tử của cấu tử ¡ ở trạng 
thái tiêu chuẩn. Dưới áp suất không cao, có thể bỏ qua ảnh hưởng của áp suất. 


Xét phản ứng thuận nghịch (2.44): 
IvAlA+lvglB => lv,lC+lv,ÍD 
Nếu như có thêm cấu tử E là chất lỏng hoặc chất rắn tham gia phản ứng với hệ số tỷ 
lượng |v;| đồng thời lại tạo ra một sản phẩm lỏng hoặc sản phẩm rắn F với hệ số tỷ lượng là 


Vạ, từ phương trình (2.74) ta có: 


vr| iN vui vệ @Vp (VA+va+wc +Vp } 
kz [S lóc: JỆ đọ JÍ#) (2.116) 
4 VẸ vẠl , Íng và eval || no ï 
all "v.v. xả ft + lIỆp 


Như đã trình bày, trường hợp trạng thái tiêu chuẩn cho chất khí và chất lỏng tính với 
p= 1,01325 bar, hoạt độ của chất lỏng và chất rắn tỉnh khiết ở mọi áp suất đo có thể xem 
bằng 1, đo đó thành phần cân bằng của hỗn hợp khí trong trường hợp này không hề bị ảnh 
hưởng bởi sự có mặt của chất rắn hoặc chất lỏng. Ngược lại, đưới áp suất cao hoạt độ của 
chất rắn và chất lỏng tỉnh khiết đều bị ảnh hưởng của áp suất, do đó thành phần của hỗn hợp 
khí trong trạng thái cân bằng cũng bị ảnh hưởng khi có mặt chất lỏng hoặc chất rắn trong 
hỗn hợp. Khi trong hệ hình thành dung dịch lỏng hay dung dịch rắn, ngay cả ở áp suất thấp 
hoạt độ của các cấu tử trong dung dịch cũng khác 1, do đó thành phần của hỗn hợp trong 
pha khí sẽ bị ảnh hưởng bởi thành phần của pha lỏng hay pha rắn đó. 


Ví dụ 2.11: Cần phải khử FeO bằng một hỗn hợp khí với xeạ= 0,2, xy; = 0,8 ở 
1000°C để sản xuất Fe kim loại. Hãy tính lượng Fe kim loại được tạo thành khi sử dụng 100 
m` hỗn hợp khí nói trên ở 1000°C, p =1,01325 bar. Xem như phản ứng đạt trạng thái cân 
bằng và các hệ số Fugat =l. 


GIẢI: 
Phương trình phản ứng: 
FeO@) + CO(g) =—> Fe) + CO,(g) 
T= 1000°,K, = 0,403. 
Như đầu bài đã cho ta có K;= I,p =p°= I bar. 
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cho nên theo phương trình (2.115) hay (2.80) ta có: 


K,=K [=) 
4 X Xco m 


Mặt khác theo (2.16) ta có: 
Xco„u= (Í — co.) 
Xcozee= Ứcou, 

Cho nên: 


Úc. 
—=*'~ =K,~K,=0,043. 
I~ co 
Từ đây tính được : Uco„= 0,287. 
Xcos„s= Uco„= 0,2.0,287 = 0.0574 


Như vậy cứ I mol hỗn hợp khí ban đầu tham gia phản ứng khử sẽ tạo thành 0,0574 
mol CO,và 0,0574 mol Fe = 3,206g Fe. 


1 mol hỗn hợp khí tương ứng với 22,4.10m` ở 0°C và 1,01325 bar và như vậy với ImỶ` 
khí ở điều kiện tiêu chuẩn sẽ tạo ra: 


3,206g/22,4.10”= 143g = 0,143 kg Fe. 
Do đó với 100mỶ hỗn hợp khí ở 100C, 1 bar lượng Fe tạo thành sẽ là: 
100.0,143.273/1273 = 3,068kgFe. 


2.4. Ảnh hướng của áp suất lên enthalpie phản ứng 


Với một hệ khí lý tưởng, enthaÌpic và cả enthalpie của phản ứng cũng không phụ 
thuộc áp suất. Ở những áp suất cao thì giả thiết hệ khí lý tưởng, nói chung là khó chấp nhận. 
Năng lượng (enthalpie) phản ứng ở áp suất p và nhiệt độ T có thể tính được từ enthalpie 
phản ứng tiêu chuẩn A; HỆ nhờ đồ thị hình 2.7. 


Điểm a cho enthalpie của các chất phản ứng tại nhiệt độ T và áp suất p = I,01325 bar. 
Điểm b cho enthaipie của chất phản ứng ở nhiệt độ T đó và áp suất cao p. Tương ứng điểm d 
và c cho enthalpie của các sản phẩm phản ứng ở nhiệt độ T, áp suất p = 1,01325 và p = p. 

Vì enthalpie chỉ phụ thuộc vào trạng thái đầu và trạng thái cuối mà không phụ thuộc 
vào dạng đường đi, chúng ta có thể hình dung một quá trình đẳng nhiệt tại nhiệt độ T, từ 
trạng thái ở điểm a theo chiều mũi tên qua các trạng thái b, c & đ và quay về trạng thái ở a: 

1) Các chất phản ứng sẽ bị nền đẳng nhiệt tại nhiệt độ T từ áp suất 1,01325 bar cho 
đến áp suất p (a —> b) và thay đổi enthalpie là: 


12 


Áp suất 


pb 
vn 


1,01325 


Nhiệt độ T 


——> Entholpie H 
Hình 2.7. Ảnh hưởng của áp suất lên enthalpie của phản ứng. 


2} 


chatpu 


(H; -n;) 


cha[pu. 


chatpu 


2) Cho rằng phản ứng xảy ra đẳng nhiệt ở áp suất p (b —> c) enthalpie phản ứng là 
AaHp. 


3) Sản phẩm của phản ứng giãn đẳng nhiệt từ áp suất p đến 1,01325 bar (c—>d) và thay 
đổi enthalpie là: 
5v 


sanpham 


(H; = H † ln 


sanpham. 


4) Tách sản phẩm trong điều kiện đẳng nhiệt tại nhiệt độ T và đưới áp suất p =1,01325 
bar (d—> a) và enthalpie phản ứng là — A; Hà ;. 


Như vậy: 

Xà Fồy chapu lH: -Hì Say +AgH† + "` (ñ; -H) lộ áo, —A„H$ 
(2.117) 

ngập Cỏ -3vEr- Hr) (2.118) 


Bởi vì với một hệ khí lý tưởng, enthalpie không phụ thuộc áp suất cho nên khi đó biểu 
thức trong dấu ngoặc của phương trình (2.1 17) và (2.118) sẽ bằng “0”, nghĩa là: 


(A„H;) =(A,H} @.119) 
Với các chất lỏng và chất khí, sự phụ thuộc của enthalpie vào áp suất cũng rất nhỏ và 
có thể bỏ qua. 


Dưới áp suất cao, do sự sai lệch với tính chất của trạng thái khí lý tưởng, cho nên phải 
chú ý đến đạt lượng trong đấu ngoặc của phương trình (2.117). Việc tính chênh lệch giữa 
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enthalpie H? của một chất khí đưới áp suất p = 1,01325 bar và Hr dưới áp suất, đối với 
một nhiệt độ T nào đó dựa trên biểu thức sau: 


H?-H) AH' -R{ ôInf 
p 


(2.120) 


ng: ôInT, 


Trong biểu thức (2.120): f là hệ số Fugat của khí ở nhiệt độ T và ấp suất p, T.,= T/Tụ 
là nhiệt độ suy rộng của hệ. Vế phải của biểu thức (2.120) sẽ tính được khi từ đồ thị hình 2.3 
cũng như là đồ thị hình 2.4 dưới một áp suất nhất định, rút ra những cặp giá trị f và T.„ rồi 
xây dựng quan hệ logf như là hàm số của logT,„ các hệ số góc của các đường cong thu được 
ở một nhiệt độ suy rộng đem nhân với hằng số khí R ta có AH”/T. Phần lớn AH”/T được mô 
tả trên đồ thị như là hàm số của áp suất suy rộng p„= p/pụ đối với những nhiệt độ suy rộng 
T., = T/Tụ, (hình 2.8), tương tự như hệ số nén và hệ số Fugat. Người ta cũng lập bảng các giá 
trị đó. 


%0 
J/inetK —FLHIÍ—z+HIH—LT 
HIINN 


TH EMĐxL 
IBIIIIZ240: TINÀL 
"HIIIPZ4PZBT 


_ xIIREIRRR LH NN 


To) 2S 


Hình 2.8. Phụ thuộc vào áp suất suy rộng p„ cho một số nhiệt độ suy rộng T,„. 
Ví dụ 2.12: 
Tính enthalpie của 1 mol CO; ở p = 100 bar và T = 100C. 
Tra bảng 2.2 và nội suy tuyến tính được: 

(H;;,; - H)) =12317,61/ mol 

Tạ = 304,2 K ; pạ = 73,87 bar 
T,= 373,15/304.2 = 1,227 ; p„= 100/73,87= 1,354 
Từ đồ thị hình 2.8 có: 
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AH «œ. x„ = = 
=(H? —H)/T =(H$,,,„. — H19 )/373,15 = 8,371 /mol.K 


T 
Như vậy: 
Hy = Hs —8,37.373,15 = HỆ,.2v — 31233 = HỆ +12317,6 — 3123,31 / mol 


và Hy —Hộ =9194,3J/ mol 


HI. ĐỘNG HỌC CÁC PHÁN ỨNG HOÁ HỌC, CƠ SỞ CỦA TÍNH TOÁN KỸ 
THUẬT PHẢN ỨNG 


3.1. Mở đầu 


Nhiệt động hoá học cho ta biết trong một điều kiện nhất định nào đó một chất phản 
ứng có thể chuyển hóa tối đa được bao nhiêu phần trăm hay nói cách khác hiệu suất tối đa 
của quá trình có thể đạt được là bao nhiêu, mà không cho ta một thông tin nào về vận tốc 
của phản ứng cũng như sự phụ thuộc của nó vào các yếu tố công nghệ như nhiệt độ, áp suất, 
nồng độ các cấu tử .... 


Giải quyết những vấn đề về vận tốc quá trình đã nêu ở trên là nhiệm vụ của lĩnh vực 
học thuật động học phản ứng hoá học. 


Động hoá học, hay còn gọi là mikrokinetic cho ta qui luật thời gian của tiến trình 
phản ứng hoá học, không hề kể đến ảnh hưởng của các quá trình vật lý: vận tải chất, năng 
lượng xẩy ra kèm theo trong quá trình. Khi không tìm được biểu thức động học chính xác để 
mô tả vận tốc quá trình, người ta đùng những mô tả gần đúng, khi đó nhiệm vụ của chúng ta 
là xem xét tính có thể của các đơn giản hoá đã được sử dụng, và khả năng áp dụng các mô tả 
đơn giản đó cho các miền nồng độ, nhiệt độ khác nhau trong mô tả hệ. 

Vấn đề cơ chế phản ứng đối với tính toán và thiết kế thiết bị phản ứng không phải là 
then chốt, cho nên trong tính toán có thể sử dụng những biểu thức động học hình thức - Các 
biểu thức động học đó có thể được sử dụng trong mọi tính toán, thiết kế thiết bị phản ứng 
trong công nghiệp hoá học. 


3.2. Phương trình động học, bậc phản ứng của những phản ứng đồng thể 
Định nghĩa 1: Vận tốc phản ứng hoá học được tính bằng thay đổi số mol của một 
trong các chất tham gia phản ứng hay sản phẩm tạo thành trong một đơn vị thời gian và 


trong một đơn vị thể tích vùng phản ứng; tính tương ứng với hệ số của cấu tử đó trong 
phương trình tỷ lượng hoá học. 


Chẳng hạn có phản ứng: 
N, +3H, =2NH, (2.121) 
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Hoặc tổng quát hơn: 
VAA + vạB =veD + veD (2.122) 
Ta có vận tốc phản ứng r : 
_ An  _ Ang _ Án. _ An 
E Vva| Vlval : VIv.| Vva| 


trong đó: An, , An; , Anc, Ano là thay đổi số mol của các cấu tử A, B, C, D tương ứng; V là 
thể tích vùng phản ứng. 


Định nghĩa 2: Vận tốc biến đổi chất của một cấu tử trong hệ phản ứng hoá học là 
tổng lượng chất đó hình thành hay tiêu hao thông qua tất cả các phản ứng hoá học xẩy ra 
trong hệ, trong một đơn vị thời gian (và trong một đơn vị thể tích vùng phản ứng). 


Thông thường, vận tốc phản ứng hóa học tính với một đại lượng đặc trưng nào đó của 
hệ. Chẳng hạn, với các hệ đồng thể, vận tốc phản ứng hoá học thường tính cho ! đơn vị thể 
tích, với hệ dị thể, thường tính đối với 1 đơn vị điện tích bê mặt tiếp xúc giữa các pha hay 
tính trên I đơn vị khối lượng pha phân tán. 


Trường hợp chỉ có 1 phản ứng hóa học xảy ra trong hệ, ta có: 
a. Với hệ đồng thể: 


r= ——_ [mol/thể tích.thời gian] (2.123) 


hoặc cũng có thể: 
ch 220D [mol/khối lượng hỗn hợp phản ứng.thời gian] 
Vị ˆ mđt 


(2.124) 
b. Với các hệ dị thể: 
- Phản ứng giữa một pha khí và pha rắn : 


1 đn, : : 
fs= mol/bề mặt .thời gian (2.125) 
s vụ "Adt [ gian] 
1 dn s . 
Ílm= —.——— [ mol/khối lượng chất rắn.thời gian] (2.126) 
vị mgdf 


- Các phản ứng xúc tác dị thể: 


T„= ki đh, [mol/khối lượng xúc tác.thời gian] (2.127) 
vị m,,.dt 
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Cũng phải nhận thấy rằng ở trong tất cả các trường hợp đã nêu trên, độ lớn của các đại 
lượng dùng để tính vận tốc phản ứng sẽ thay đổi trong suốt quá trình chuyển hoá hoá học. 
Chẳng hạn với những phản ứng đồng thể pha khí, thể tích của hệ có thể thay đổi rất ghê gớm 
- và rõ ràng, nếu gọi U, là độ chuyển hoá của cấu tử A và với hệ chỉ có I phân ứng thì: 

V=Vạ(1+ơAU,) (2.128) 
œ„ là hệ số thay đổi thể tích tương đối khi chuyển hoá hoàn toàn cấu tử A, (như là cấu 
tử chìa khoá): 
Vụ. — Vụ 
g= TU 0.129) 
Vụ 

Nếu như trong hệ xảy ra đồng thời nhiều phản ứng hoá học, thì hiệu ứng thể tích sẽ do 
tất cả các phản ứng gây nên và ta phải cộng chúng lại. 

Bề mặt tiếp xúc giữa các pha, khối lượng pha rắn trong các phản ứng dị thể cũng giảm 
đần, cho đến hết hoàn toàn. 

Những sự thay đổi độ lớn của các đại lượng dùng tính vận tốc phản ứng, phải được 
chú ý và tính đến bằng những phương pháp thích hợp khi xây dựng mô tả động học của các 
phản ứng hoá học. 

Vận tốc phản ứng hoá học r trong một hệ đồng thể, phụ thuộc vào nhiệt độ vào nồng 
độ hay hoạt độ của các chất có mặt trong hệ (các chất phản ứng ,chất xúc tác, chất khơi 
mào, chất kìm hãm và kể cả các chất trơ, và chúng sẽ làm thay đổi chẳng hạn áp suất chung 
của hệ khí, thay đổi độ nhớt của hệ lỏng....). 


Sự phụ thuộc của vận tốc phản ứng vào nồng độ các chất như đã biết, tuân theo định 
luật tác dụng khối lượng : 


r=k]]C" (2.130) 


Biểu thức (2.130) gọi là quy luật thời gian hay gọi là phương trình động học của phản 
ứng hoá học. 

Các số mũ nị là bậc của phản ứng đối với cấu tử thứ ¡. Bậc chung của phản ứng là tổng 
của tất cả các bậc của mọi cấu tử trong hệ. 

n=>n, (2.13) 

Trong biểu thức (2.131) đại lượng k có thứ nguyên (nồng độ)"!/[thời gian] được gọi là 
hằng số vận tốc phản ứng hoá học hay còn gọi là hằng số vận tốc. 

Về nguyên tắc, phương trình tốc độ (hay phương trình động học) của một phản ứng 
hóa học, chừng mực nào đó phải phản ánh được cơ chế của phản ứng. Nhưng điều đó không 
phải lúc nào cũng đạt được vì có khi có những phản ứng rất phức tạp, nhưng phương trình 
động học lại khá đơn giản. Với các phản ứng đơn giản (trong hệ chỉ xảy ra 1 phản ứng hoá 
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học duy nhất) thì chỉ có thể là phản ứng bậc 1, bậc 2 hay bậc 3 tương ứng với cơ chế đơn 
phân tử, lưỡng phân tử và 3 phân tử. Điều đó lại không có nghĩa là mọi phản ứng bậc 1 có cơ 
chế đơn phân tử, phản ứng bậc 2 có cơ chế lưỡng phân tử,...Tương ứng với khái niệm cơ chế 
đơn phân tử, lưỡng phân tử,...ta có khái niệm phân tử số, Phân tử số chỉ có nghĩa trong hệ 
một phản ứng hóa học, nó cho biết số phân tử tham gia vào giai đoạn cơ bản của phản ứng 
(nghĩa là tham gia vào va chạm có hiệu quả để sinh ra chất mới).Trong khi đó phương trình 
hoá học hay phương trình tỉ lượng hoá học là kết quả của sự gộp một cách tổng thể của 
nhiều giai đoạn trung gian. Phân tử số và hệ số tỉ lượng là hai khái niệm cần phải phân biệt 
nhau. Trong những phản ứng có nhiều giai đoạn, bậc phản ứng thậm chí cũng có thể lớn hơn 
3 hay cũng có thể là những phân số chẳng hạn 1/2 hay 3/2. Nếu như vận tốc phản ứng không 
hề phụ thuộc nồng độ chất phản ứng ta nói đó là phản ứng bậc 0. Cũng có trường hợp vận 
tốc phản ứng lại phụ thuộc vào nồng độ sản phẩm tạo thành với bậc n„ > 0, ta nói đó 
là những phản ứng tự xúc tác. Với những phản ứng hoá học dị thể người ta sử dụng khái 
niệm vận tốc phản ứng hiệu dụng r„g phụ thuộc chẳng những vào nông độ các chất phản ứng 
mà còn phụ thuộc vào độ lớn của bê mặt tiếp xúc giữa các pha và do đó vào cấu trúc xốp, 
vào khả năng phản ứng của các vật thể rắn và vận tốc trao đổi chất giữa các pha trong hệ 
phản ứng. 


Vận tốc của mọi phản ứng hoá học phụ thuộc nhiệt độ theo phương trình Arrhenius: 
AE 
k=kạexp|l -—— (2.132) 
0 rị r) 


trong đó kạ: là yếu tố va chạm, thực chất là hằng số vận tốc phản ứng khi nhiệt độ của hệ 
khi T” —>œ; 
AE: là năng lượng hoạt hoá của phản ứng, độ lớn khoảng chừng 20 + 420 kJ/mol. 


Theo phương trình (2.132), như vậy khi nhiệt độ của hệ tăng lên 10°C thì vận tốc phản 
ứng tăng khoảng 2-3 lần. Trong một thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng, nồng độ các chất và 
nhiệt độ tại mọi điểm trong không gian phản ứng như nhau, biến duy nhất còn lại là thời 
gian, nghĩa là thay đổi số mol trong một đơn vị thời gian và một đơn vị thể tích bằng vận tốc 
phản ứng: 


tư 6 (2.133) 
V, Tát 
Nếu như phân ứng xảy ra trong pha lỏng và thể tích khối phản ứng là không đổi thì: 
....n (2.134) 
VudC “dt 


Biểu thức (2.134) chính là định nghĩa vận tốc phản ứng trong hoá lý. 


Thế nhưng để tính toán thiết bị phản ứng hoá học, nghĩa là với mục đích tính toán 
công nghệ, đặc biệt cho các quá trình liên tục, ổn định, khi đó nồng độ của các chất không 
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phụ thuộc thời gian và do đó biểu thức (2.134) không đại điện cho vận tốc phản ứng được 
mà nó chỉ là quy luật thời gian của nồng độ các cấu tử trong một thiết bị làm việc gián đoạn. 
Nếu như ta có một thiết bị kiểu đòng liên tục, các chất phản ứng luôn đi vào một đầu ống và 
đầu kia là sản phẩm phản ứng và các chất phản ứng còn lại. Ta xét một phân tố thể tích dVạ- 
của thiết bị: 

Gọi n, là số mol của dòng cấu tử thứ ¡ thì thay đổi số mol dn, trong phạm vi phân tố thể 
tích đVạ bằng vận tốc phản ứng hoá học trong phân tố thể tích đó, nghĩa là: 


vư=R,= Đn, -Én, 
dVạ  qdz 


(2.135) 


trong đó q là tiết điện ngang của dòng chảy hay tiết điện của ống phần ứng. 


Loại thiết bị phản ứng kiểu ống như thế này rất phổ biến trong công nghiệp, còn trong 
phòng thí nghiệm chủ yếu chỉ dùng để tiến hành các phản ứng giữa các chất khí. 


Tính toán lý thuyết vận tốc phản ứng hoá học cho đến nay vẫn là một vấn đề nan giải, 
chỉ thu được kết quả mỹ mãn và có thể vận đụng được trong thực tiễn với những trường hợp 
đơn giản. Cho nên trong giáo trình này các biểu thức động học cũng là sử dụng kết quả của 
các tài liệu đã có, và vận dụng chúng trong thực tiễn tính toán, thiết kế thiết bị phản ứng hoá 
học thông qua thực nghiệm xác định hằng số vận tốc phản ứng và năng lượng hoạt hoá của 
quá trình. 


Để thiết lập mô tả động học (hay còn gọi là phương trình vận tốc) của phản ứng hoá 
học, về nguyên tắc phải tiến hành nghiên cứu thực nghiệm phần ứng đó trong những điều 
kiện đơn giản nhất, nhưng đủ sát với các điều kiện công nghệ trong thực tiễn, chẳng hạn với 
vận tốc đòng, phân bố nhiệt độ... tương tự như trong thiết bị phản ứng công nghiệp. Ngược 
lại sẽ dẫn đến những hiểu biết không đúng về hệ phản ứng, và do đó kết quả của thực 
nghiệm sẽ không phản ánh được ảnh hưởng thực sự của các yếu tố công nghệ riêng biệt lên 
tiến trình của quá trình và do đó phương trình động học thu được cũng không thể là cơ sở để 
tính toán chuyển quy mô từ phòng thí nghiệm ra sản xuất công nghiệp. 


Tuy vậy, nghiên cứu ở phòng thí nghiệm điều kiện đẳng nhiệt của phản ứng phải được 
đảm bảo một cách có thể nhất. Trong thực tế thí nghiệm thường dùng các bình khuấy hoặc 
với hệ các chất khí dùng các thiết bị phản ứng kiểu ống. 


Trong điều kiện đẳng nhiệt, thiết bị phản ứng kiểu khuấy, nếu ta có: 


n,= CVạ 
thì: 
v,r=R,= mài + ch (2.136) 
dt Vạ dt 
hoặc: 
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Vì: Vạ.p = V.p” cho nên: 
lê: + Vydp =0 


(2.137) 
p.dVạ =—Vạdp 
SUY T4: 
TT an (2.137) 
d  p dt 


Nếu như phản ứng không thay đổi thể tích, nghĩa là đV;/dt = dp/dt = 0 thì phương 
trình (2.136) hoặc (2.137) sẽ trở về phương trình (2.134). Phương trình được sử dụng cho 
phần lớn các quá trình phản ứng giữa các chất lỏng với nhau và xem như sự thay đổi thể tích 
khối phản ứng thông qua phản ứng hoá học là không đáng kể. 


Với những phản ứng không thay đổi thể tích, chẳng hạn phản ứng không thuận 
nghịch: 


lyA|A +|Va|B —>|Ve|C+|vạ|D (2.138) 
Ta có phương trình động học: 
r=k. C?^,Cm (2.139) 
Nếu như nồng độ của chẳng hạn cấu tử B rất lớn, làm cho trong quá trình phản 
ứng nồng độ đó thay đổi không đáng kể (đây là trường hợp của phản ứng thuỷ phân, một số 
phản ứng hyđrat hoá, phản ứng hyđro cracking,...) người ta gộp đại lượng C;" vào hằng số 
vận tốc phản ứng, và như vậy ta có: 
r=k.C? (2.140) 
Nếu như phản ứng là bậc 1 thì: 
r=kc (2.141) 
Và thay vào phương trình (2.136) ta thu được: 


=kv,.Cạ =-k|*,|C„ (2.142) 
Nếu điều kiện biên là: 
ở thời điểm bắt đầu phản ứng t = 0, C,= Cạ?, tích phân phương trình (2.15) ta được: 


ncệ = =k|vu|t (2.143) 
^ 


Với phản ứng bậc n thì quy luật thời gian hay phương trình động học của quá trình sẽ 
là: 
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r=k.C? (2.144) 


Và: _. =-klv,CẠ (2.145) 
An = =k|va| dt (2.146) 
Ca 


Với điều kiện biên như trên, tích phân phương trình (2.146) ta có: 


I~n ð \nn 
Cặ' -(C4}" = kịy, § ; 1#] (2.147 


l-n 


Bảng 2.4 sau đây ghi lại một số phương trình động học của các phản ứng đơn giản và 
biểu thức tính nồng độ của một cấu tử A nào đó phụ thuộc vào thời gian. Trong bảng cũng 
cho ta cả biểu thức tính hằng số vận tốc phản ứng khi biết nông độ các cấu tử và thời gian 
phản ứng. Như vậy nhờ các biểu thức trong bảng đó, chúng ta có thể tính được thành phần 
của hỗn hợp phản ứng, giá trị bằng số của hằng số vận tốc khi biết được bậc phản ứng và 
thành phần hỗn hợp ban đầu. 
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3.3. Động học của các phản ứng phức tạp 
Nếu như trong hệ xảy ra đồng thời nhiều phản ứng hoá học 


N 
23 vụ.Ái =0; j=1,2,.VM (2.148) 
i=l 


Nghĩa là có M phản ứng hoá học đồng thời xảy ra giữa N cấu tử thì như đã trình bây ở 
phần trên, vận tốc một phản ứng thành phần thứ j được định nghĩa: 
1 1 ( đn, 
=——|—¿ (2.149) 
Vụ Và \ đt J; 


Hay nói một cách khác: vận tốc phản ứng thành phần thứ j trong một hệ phản ứng hoá 
học phức tạp là số đương lượng cấu tử thứ ¡ nào đó bị thay đổi thông qua phản ứng thứ j đó. 
Đại lượng này không thể đo được trực tiếp nhưng trong thực tế tính toán nó lại là một đại 
lượng quan trọng. 


Trong một hệ thống phản ứng, các đại lượng đo được chỉ là số mol cấu tử thứ i (A) 
được chuyển hoá thông qua tất cả các phản ứng trong hệ (dĩ nhiên trong một đơn vị thời gian 
và một đơn vị thể tích) và gọi là vận tốc biến đổi chất: 


M 
R.= Ð vu, (2.150) 
J„ì 


trong (2.150), r; là vận tốc các phản ứng độc lập về động học trong hệ. 
Chẳng hạn có các phản ứng: 
A+B—> C 
C+B >> DÐD 
A+2B—>>D 
Ta có: 
RaẠ=-T,—r 
Rs =~f\T— fa— 2a 
Re=n.—-r 


Như đã định nghĩa R,, (¡ = A, B, C) là vận tốc biến đổi chất của các cấu tử tương ứng. 
Cũng phải nói thêm rằng, ở đây ta thừa nhận giả thiết: sự phụ thuộc về tỷ lượng hoá học và 
phụ thuộc động học là đồng nhất. Dĩ nhiên giả thiết này không phải lúc nào cũng đúng, vì 
phản ứng phụ thuộc về tỷ lượng hoá học có thể xảy ra theo nhiều cơ chế khác nhau và do đó 
có khi lại là độc lập về động học. Ví dụ điển hình cho trường hợp này là các phản ứng thuận 
nghịch (rõ ràng ở các phản ứng này về tỷ lượng hoá học là phụ thuộc nhau, nhưng về động 
học lại là độc lập). 
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Thìn chung trong hệ (2.150) chắc chắn có k (k < M) phản ứng độc lập: 
N 
3 vụ.A, =0 j=1⁄2.....k (2.151) 
i=l 


Tương ứng với k phương trình độc lập, ta chọn k cấu tử chìa khoá-có vận tốc biến đổi 
chất tương ứng là : 


k 
R,=2 vựy (=L2..k) (2.152) 
t=l 


Các vận tốc biến đổi chất R, có thể xác định được bằng thực nghiệm và từ kết quả 
thực nghiệm ta tính được vận tốc của các phản ứng độc lập r, như là những hàm số của nồng 
độ của các cấu tử, nhiệt độ, xúc tác .... 


Thật vậy, ta viết lại phương trình (2. 152) ở đạng ma trận: 
(R¿}= tr.vul (2.153) 
trong đó: 


[R¿] = [R¿, R¿,...., R,] 


[r,] - [rị, Tạ,... ` ty] 
Mi Mạy..... tụy 
Vài Mọy- Vy 
[vụ,l = 
hi. Mộ nhé ụy 


Đem nhân phải phương trình (2.153) với ma trận nghịch đảo (v„„}' ta thu được biểu 
thức tổng quát để tính toán vận tốc của các phản ứng thành phần trong một hệ phản ứng 
phức tạp khi đo được trực tiếp vận tốc biến đổi chất của các cấu tử chìa khoá: 


tru] _ [R¿lIv„J" (2.154) 


Chẳng hạn từ ví dụ trên, rõ ràng phản ứng thứ 3 là tổ hợp tuyến tính của hai phản ứng 
trên và đo đó hệ phản ứng có thể viết gọn là : 


A+B—>>C 
C+B— >> D 


Ta có: 


_ £nl + 
(Vụ) = 0 -] 
_ -I 
Suy m2! =[ : 
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và theo (2.152) thì : 
RA=~r 
Rc= r.—T; 


Thay vào 2.154 ta thu được: 
lở =(.RO -l +Í 
SN 0À+1226 §¡ PS) 


rnị ==Rạ 


Do đó: 


Ty ==R¿ — Rc 


Đó cũng chính là phương pháp xác định vận tốc của các phản ứng độc lập trong một hệ 
phản ứng phức tạp nhờ thực nghiệm xác định vận tốc biến đổi chất của các cấu tử chìa khoá. 


Vận tốc biến đổi chất của các cấu tử khác cũng được xác định bằng phương pháp tính 
toán, điều đó cho phép ta tiết kiệm được rất nhiều thời gian làm thực nghiệm. Chẳng hạn 
ngoài k cấu tử chìa khoá trong hệ còn g cấu tử khác (g = K + !,k + 2,....N). 


[R,] = [r.][v,] (=k+l,k+2...N) (2.155) 
[R,] = [R¿.., R..z..., Rạ] 


YỊ kại Vkyssseeessssflia 

¬-  ..... 
Vụy == 

Ptvai yg¿a<eeeesse-fkn 


Thay (r,) từ phương trình (2.154) vào (2.155) ta có: 
(R¿} =[R/IIY„T'fv] = [R.l(œ,] (2.156) 
Ma trận (œ,,) có k đồng và g cột (øg = n~k) và phương trình (2.29) có thể viết ở dạng sau: 


k 
R, =2,0,R, @œ=ktl,.n) (2.157) 
„] 


3.4. Phương pháp thực nghiệm xác định phương trình động học của phản ứng hoá học 


Một nhiệm vụ hết sức quan trọng trong nghiên cứu và tính toán thiết bị phản ứng hoá 
học là thiết lập phương trình tốc độ của qúa trình hoá học, nghĩ+ là một mặt phải xây dựng 
phương trình, đồng thời phải xác định được các trị số bằng số của hằng số vận tốc phản ứng 
và bậc của phản ứng. Các phép xác định đó được tiến hành bằng cách đo liên tục sự phụ 
thuộc của nồng độ các chất phản ứng theo thời gian. Trong hoá học, đó là phép phân tích 
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các mẫu hỗn hợp phản ứng sau những thời gian tiến hành quá trình nhất định. Bằng phương 
pháp phân tích mẫu, tốn rất nhiều thời gian, mặt khác phản ứng vẫn có thể xảy ra tiếp tục 
khi mẫu đã mang ra khỏi không gian phản ứng, do đó không thể tránh được những sai số 
nhất định. Để khắc phục được nhược điểm này người ta xác định những thay đổi các đặc 
trưng của hệ thông qua phản ứng hoá học một cách trực tiếp bằng các phương pháp vật lý. 
Chẳng hạn đo sự thay đổi thể tích hỗn hợp phản ứng trong điều kiện đẳng áp, đo sự thay đổi 
về các tính chất quang học hoặc xác định sự thay đổi tính dẫn điện hay các đặc tính quang 
phổ của hỗn hợp qua tiến trình của phản ứng hoá học. 

3.4.1. Xác định bậc phản ứng và hằng số vận tốc phản ứng 


Có hai phương pháp tiến hành thực nghiệm và tính toán các đại lượng trên là phương 
pháp vi phân và phương pháp tích phân. 

Bằng phương pháp vi phân người ta tiến hành thực nghiệm ở một nhiệt độ nào đó 
và xác định sự thay đổi nồng độ của một cấu tử phản ứng theo thời gian rồi xây đựng đồ thị 
C„- t (hình 2.9). 


Ca(mol/m)Ì 


100 200 +t 


Hình 2.9. Thực nghiệm về sự phụ thuộc nổng độ cấu tử A vào thời gian phản ứng t. 


Chẳng hạn vận tốc phản ứng phụ thuộc bậc n vào nồng độ cấu tử A nghĩa là phương 
trình có dạng (2.145) 


" =lvalk‹C 


dt 


Đem logarit hoá hai vế của phương trình này ta có: 


dŒ 
log| >3 
\ dt 


| =log(.|v„|) + n.logC, (2.157) 
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Rõ ràng (dC,/dÐ, (tại điểm 1) bằng tang của góc nghiêng tiếp tuyến với đường cong 


tại điểm đó, tương ứng với nồng độ C,,.Ta xây đựng tiếp đồ thị log l: 


Ì là hàm của 


logCa [phương trình (2.157)] ta sẽ thu được đồ thị là một đường thẳng trong đó góc nghiêng 
của đường thẳng là bậc phản ứng n và đoạn cắt trục tung chính là log(k|v, |). Cũng có thể 
tiến hành không phải là một thí nghiệm duy nhất mặc dù như đã biết, với một thực nghiệm, 
đã có thể xác lập được phương trình động học, nghĩa là tính được bậc phản ứng và hằng số 
vận tốc của phản ứng. Khi đó người ta tiến hành một số thí nghiệm với những nồng độ ban 
đầu trong mỗi thí nghiệm là khác nhau đều được tính rất chính xác, do đó miền biến thiên 
của nồng độ C, về nguyên tắc được mở rộng hơn. 


Trường hợp vận tốc phản ứng phụ thuộc vào nồng độ của nhiều cấu tử ta làm thí 
nghiệm với lượng dư rất lớn các cấu tử còn lại và trong thực tế vận tốc phản ứng chỉ phụ 
thuộc vào nỏng độ của các cấu tử được đưa vào với lượng ít đó mà thôi. Bậc của phản ứng là 
bậc đối với chính cấu tử đó. 


Bằng phương pháp tích phân, người ta chọn trước một phương trình động học nào đó 
và giả thiết rằng phản ứng có bậc n nào đó tương ứng (bảng 2.4). Từ các cặp số liệu thực 
nghiệm nồng độ cấu tử A-thời gian tương ứng với các bạc phản ứng đã giả thiết ta tính được 
hằng số vận tốc. Với bậc phản ứng đã giả thiết nào trị số của hằng số vận tốc tính được 
không quá sai lệch nhau tương ứng với từng cặp số liệu thực nghiệm, thì bậc phản ứng đã 
giả thiết là chấp nhận. 


Ví dụ 2.13: Đem phân huỷ đioxan ở 504°C, thu được kết quả thực nghiệm như sau 
(cột 1 và 2 bảng 2.5) ta giả thiết phản ứng có bậc I hay bậc 3/2, 2 tương ứng theo phương 
trình l hoặc 2 (bảng 2.4) đồng thời tính toán được hằng số vận tốc tương ứng ghi vào cột 
3,4,5 của bảng 2.5 tương ứng với bậc 1,3/2 và 2. 


Bảng 2.5: Xác định bậc phản ứng và hằng số vận tốc phản ứng 
phân huỷ dioxan ở 504°C 


Hằng số vận tốc phản ứng k tính được 


Thời gian Nồng độ C 
bậc 3/2 bậc 2 
(s) (mol) bậc 1{s" 
[s "mot *2I!⁄2 {s 'moi''t| 
0 8,46.102 ~ _ - 
240 7,20.103 6,71.10% 7,6.103 8,62.10? 
660 5.H5,10° 6,20.102 7,8.103 9,83.102 
1200 4,04.103 5,80.10% 7,52.103 1,242.10? 
1800 3,05.103 4,B8.10 7,90.103 1,337.101 
2400 2,41.103 3,92.10 7,52.10 1,446,101" 


117 


Từ bảng 2.5 thấy rõ rằng, với bậc n = 3/2 các giá trị của hằng số vận tốc tính được 
nằm trong phạm vi sai số chấp nhận được, điều đó cũng có nghĩa là phản ứng phân huỷ 
đioxan ở 504°C có bậc n = 3/2. 


Bằng phương pháp tích phân người ta còn sử dụng trong tính toán hàng số vận tốc một 
đại lượng gọi là thời gian bán huỷ, tức là khoảng thời gian cần thiết để nồng độ ban đầu của 
chất phản ứng giảm đi một nửa, nghĩa là: 


c° 
Ca= En s 
Với phản ứng bậc I, từ phương trình (2.145) ta đã có: 
dC 
na =kkk.Ca 


C 
In rã = ~klyalt 


A 
Như vậy: 
In2= —k|YA|t (2.158) 
2 H 
Với |vạ| = 1 thì 
Tà tị (2.158 a) 
R ÿ 


Tương tự như vậy với phản ứng bậc n (|v„| = 1) 


In — øì\trn 
Cr" =(CLÌ” vụ 81 


n-1 ~ 
lý] Ker- 


SUY rã: 
Vàng =] 0o \n 
tị =———_- 
3 XI ) 


Với phương pháp thời gian bán huỷ nếu như ta làm 2 thí nghiệm với nồng độ ban 
đầu c khác nhau mà cũng thu được gia trị thời gian bán huỷ t¡„ như nhau thì phản ứng có 


(2.160) 


bậc 1 và hằng số vận tốc của nó tính theo phương trình 2.L58a. Với phản ứng bậc n theo 
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phương trình 2.160 thời gian bán huỷ tụ; tỷ lệ với luỹ thừa bậc (I-n) của cùng nồng độ ban 


đầu nghĩa là: 
l . 
L 


c° In 
"| 2) (2.161) 
Ệ Cậu 
1 
2/u 


và theo phương trình (2.161) bậc phản ứng là: 


—-— (2.162) 
e0 
` . | 


Nếu ta đem logarit hóa 2 vế của phương trình (2.160) ta có: 


21-1 
Hàyc) Km. (2.163) 


Xây đựng đồ thị logt,„ là một hàm của log ta thu được đồ thị là một đường thẳng có 
nel 


ở 2 -l : : 
hệ số góc là (1-n) và đoạn cắt trục tung là log Km) từ đồ thị rõ ràng tính được hằng số 
n— 


vận tốc k và bậc phản ứng n. Đây cũng là nội dung phương pháp đồ thị khi sử dụng đại 
lượng thời gian bán huỷ tạ. 


3.4.2. Xác định năng lượng hoạt hoá và yếu tố va chạm L4 


Để xác định năng lượng hoạt hoá ta phải tiến hành thí nghiệm xác định trị số của hằng 
số vận tốc k ở nhiều nhiệt độ khác nhau. Đem logarit hoá phương trình Arrhenius: 


E 
..jn 
k =n| trj 
Ta có: 
keLelolkeE-e 0.164) 
KP. CU 230IRT 


Xây dựng đồ thị logk là một hàm số của 1/T ta được đồ thị là một đường thẳng có hệ 
số góc là —E/2,303R và đoạn cắt trục tung là logkụ. 


Phép xác định thực nghiệm này cũng có thể gặp khó khăn chẳng hạn khi ngoại suy kết 
quả cho các miền nhiệt độ rộng quá, ở nhiệt độ cao phản ứng có thể xảy theo một cơ chế 
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khác mà k và E không phải hoàn toàn như ở những miền nhiệt độ trước đó. Sai số cũng có 
thể xảy ra, khi ở nhiệt độ nào đó phản ứng sẽ chuyển thành một phản ứng nối tiếp, nghĩa là 
sản phẩm của phản ứng sơ cấp lại phân huỷ tiếp khi đó ta sẽ thu được 2 đường thẳng cắt 
nhau với hệ số góc khác nhau. 


Ví dụ 2.14: 


Để nghiên cứu động học của phản ứng ester hoá axit acetic, tiến hành thực nghiệm 
phản ứng trong ! thiết bị kiểu khuấy lý tưởng, gián đoạn, đẳng nhiệt, T °= 100C. 


CH.COOH+C,HOH -> CH,COOC,H,+H„O 

À + B = C + .D 
Động học của phản ứng có thể mô tả bằng biểu thức r = k.C,Cạ. 
Cho C„°= 5 mol/lít; C;"= 12 moi/lít. Thể tích vùng phản ứng là Vạ = ! lít; 


Kết quả thực nghiệm thu được như sau: 


t(h) 0,0 100 200 400 6.00 1000 1400 20,00 


Cạ 5 43 3,08 2,9 24 1,4 1,00 0,60 
Hãy tính hằng số vận tốc phản ứng bằng phương pháp vi phân và tích phân? 


GIẢI: 


1. Thiết lập mô tả động học: 

Gọi: nạ. là số mol cấu tử Á (aXit acetic); 
r là vận tốc phản ứng (mol/I.h); 
vạ là thể tích vùng phản ứng (Ù; 

C¿„ Cạ là nồng độ axit và rượu trong vùng phản ứng, ta có: 
dn 
nơ =—T.Vnj 

Theo đầu bài: r = k.C,.Ca ; vạ = const, cho nên: 
= =—k.C„.C; 

CẠ=C,-š => Šš=C,-CŒ, 

Cs=CyŠš => Cg=Cg-C,+C,, vậy: 

dC. 
dĩ 


= -kC,ÍCp = đIC -C,) 
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2. Xác định hằng số vận tốc phản ứng bằng phương pháp tích phân: 


dC, =-—kdt 
CN Bàu 


s dC 
de,et-cue,j" km 6 


| X N 
= + 
CC 2D ATOy) Ớy, - ÍCP-E 


) 


Ta có: 
x.Cp~x.CT+xC,+yC„ = l 
1 
lÙ 
MC 2U} sẻ l1 => x- che? 
C(x+y) = 0 => y=x 
C C Đ 
Œ)= Ị . = = ITR ca —n : 0 Í ụ ¬ 
đCA(Cs~CA+C, ) C;-C, CC. C¿-C, cụC;—CA+C, 
"... (CC 1C.) 
II lu éC° c°-c? ` Œ€° 
CjTC.L Cụ C;-C, D 
__"..... nh, CA(ÍCÿ~-C9+€,} s 
Cá Có - :C.ÍC XCEHG }- (CN. Cu: 
ú 
G?=€© 0 
—- Iạ Ca(Cš-Cx+C,) =(C?~C?).kt 
Cuế? 
Xây dựng đường thẳng y = at với a = (C)—C2).k 
ta tính được: k = nh 
(C;-C„.) 
Với ; Cn= l2; C?= . , và các số liệu thực nghiệm ta tính được; 
T{h) 0 1 2 4 6 10 14 
mol 5 443 3,8 2,9 2,4 1.4 1,00 
°(®) 
1 
60 565 640 495 470 420 40,0 


GIÁO ID SG, ) 


20 


0,6 
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C„.c° 60 516 456 348 288 168 120 72 


CAÍCs-CA+Ca) = 


InA 
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1 1,1095 1,184 1,422 1632 2500 3,333 5,278 
C c9 =A 

A*>~B 
0 0,090 0,169 0,352 0490 0,916 12204 1,663 


Từ các số liệu của bảng trên vẽ đồ thị để xác định hằng số vận tốc của phản ứng. 


1.80000 r —. — 
1.60000 
1.40000 
1.20000 


InA 
1.00000 


0.80000 
060000 ‡ 
0.40000 
0.20000 
0.00000 


Thời gian (h) 


Tính được hệ số góc a của đường thẳng là: 


a~ b66Ö _ 008315 (;) 
20 h 


a 


K=—————=0.011871/mol.h và r = 0,01187.C,.Cạ. 
(Có-C/) ¿c9 đền 


3. Xác định hằng số vận tốc phản ứng bằng phương pháp vi phân 


Đã có: _ ==k€„ÍC§—C$ =C,) 


Ta tuyến tính hoá phương trình này bằng sử dụng các giá trị trung bình: 


bÍ= T) = Ink + In|C,ÍC$ -C° +€, ] 


dC, _ AC, 
đt At 
SỆ 
tịh} 
Ca{mol/t] 
Ca 
AC, 
At 
AC, 
At 
In(———^)In 


4,65 


0,7 


-0,36 


54,17 


3,992 


2,0 


3,8 


4,05 


0,5 


-0,69 


44,75 


3,801 


2.9 


3,35 


-0,80 


34.87 


3,546 


6,0 


24 


2,85 


2,0 


~1,39 


2557 


3,242 


—1,0 


4.0 


0,25 


-1,39 


16,91 


2828 


4,0 


4,0 


0,1 


-2,30 


9,80 


2,286 


2,0 


0,6 


0,8 


46,0 


0,067 


-2,71 


6,240 


1,0831 
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-~ 
- 
S 
sà 
= 
° 
= 
C— 


Ln(eA) (cB0-cA0+cA} 


k=0,011/molh và r=0,01C,.Cạ 
Rõ ràng bằng hai phương pháp tính, ta thu được kết quả tương tự nhau. 


3.4.3. Phương pháp qui hoạch thực nghiệm và thống kê 


Như đã trình bày, để tính toán, thiết kế hay điều khiển tối ưu thiết bị phản ứng hoá học 
bắt buộc phải có những thông tin nhất định về động học của phản ứng. Thế nhưng con 
đường nghiên cứu động học của quá trình hoá học không phải lúc nào cũng thông suốt, đặc 
biệt ở những phản ứng tổng hợp hữu cơ không phải lúc nào cũng có thể thiết lập được những 
mô tả phức tạp giữa các yếu tố ảnh hưởng và vận tốc của phản ứng. Khi đó người ta tiến 
hành phép thống kê và qui hoạch thực nghiệm nhằm cố gắng ước định những ảnh hưởng 
của các yếu tố công nghệ lên một hàm mục tiêu nhất định nào đó, chẳng hạn hiệu suất của 
phản ứng. 

Để làm điều đó trong kĩ thuật thực nghiệm người ta dùng phương pháp “qui hoạch 


thực nghiệm” nhằm xác định ảnh hưởng của một số yếu tố, chẳng hạn nhiệt độ, nồng độ các 
chất phản ứng... lên một hàm mục tiêu phụ thuộc y nào đó, chẳng hạn hiệu suất phản ứng. 


Với một yếu tố ảnh hưởng thường người ta chọn lấy một số mức nào đó (thường là 2 mức) 


124 


và tiến hành thí nghiệm với khả năng kết hợp cao nhất của các yếu tố đó và các mức của 
chúng. Chẳng hạn với một yếu tố ta chọn 2 mức thay đổi và trong nghiên cứu có 3 yếu tố 
ảnh hưởng cần phải xem xét. Ta phải làm 

2"=2*= 8 (thí nghiệm). 

Ví dụ 2.15: 

Xem xét hệ chịu ảnh hưởng của 3 yếu tố A,B và C mỗi yếu tố có 2 mức, ta có các khả 


năng tiến hành thực nghiệm sau đây. 


Bảng 2.6: Các khả năng kết hợp cho một hệ 3 yếu tố ảnh hưởng và với 2 mức 


Yếu tố A a Â; 

Yếu tố B b, bạ bị bạ 

Yếu tổ C€ C, a,b¿C; a,bạc, a¿h;Q; aazb; CC; 
C; a;b¡C; a;baC; a;bạc; a;b¿c¿ 


Kết quả của thực nghiệm là một mô tả toán học (mô hình thống kê thực nghiệm) làm 
cơ sở cho việc tính toán, thiết kế thiết bị phản ứng. Mô hình đó cũng được gọi là mó tả động 
học hình thức của quá trình. Hạn chế lớn nhất của mô tả này là không thể ngoại suy cho 
những miền khác của các biến số và chỉ có thể sử dụng hạn hẹp trong những thiết bị có chế 
độ thuỷ lực hoàn toàn tương tự. 


Ví dụ hiệu suất của một sản phẩm A; phụ thuộc vào các yếu tố quan trọng sau: 
* Áp suất chung của hệ P; 
* Nhiệt độ của hệ T; 
* Thời gian lưu của các cấu tử trong vùng phản ứng 1; 
* Độ chuyển hoá cấu tử chìa khoá U,. 


Về nguyên tác, hồi quy toán học thông qua quy hoạch thực nghiệm 4 yếu tố (với 
chẳng hạn 2 mức cho mỗi yếu tố) ta tìm được hàm hội quy A;= f(p. T, +, U,) có dạng: 


A, = bạ+b(p- p)+by(T- TT) +b¿(t- t)+bạ(Ú,- Ủx) 
bíp - pˆ+by(T - TỶ +b;(c- z}#.+b¿(U,- Uy} 
bụ(p - p).(T- T) + b„Áp - p)(t- £)+bạ(P- pXU/- Ủy) — (2.165) 
ba(T- T)(- £)+bạ(T - T)(U,- Uy) + b„@Œ- £)(U,- Uk) 
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Trong đó P.1. Tvà Ủu là giá trị trung bình đã cho của các yếu tố ảnh hưởng trong 
miễn biến thiền cần phải nghiên cứu, xem xét. Vấn đề còn lại của phương pháp là chọn và 
kiểm định tính tương hợp của các hệ số b,,b,. b;... trong phương trình. Phương trình 2.65 có 
thể làm cơ sở cho. các tính toán và điểu khiển tối ưu thiết bị phản ứng hoá học. Việc thiết 
lập và sử dụng mô hình đó đã được trình bày trong nhiều tài liệu chuyên khảo. 
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EBOOKBKMT.COM 
Tải liệu kỳ thuật miễn phí 
Chương 3 


CẤU TRÚC DÒNG VÀ TÍNH TOÁN CÁC THIẾT BỊ 
PHẢN ỨNG CHO CÁC HỆ ĐỒNG THỂ 


I. PHƯƠNG TRÌNH CÂN BẰNG CHẤT VÀ CÂN BẰNG NHIỆT TỔNG QUÁT 
CỦA HỆ PHÁN ỨNG HOÁ HỌC ĐỒNG THỂ 


1.1. Khái niệm chung 


Về nguyên tắc, đối với một hệ phản ứng hoá học, sự biến thiên nồng độ của các cấu 
tử, biến thiên nhiệt độ. áp suất và do đó miền biến thiên của vận tốc quá trình,... là những 
thông số hết sức quan trọng và chỉ có thể thu được bằng giải những hệ thống phương trình vi 
phân cân bằng chất, cân bằng năng lượng và xung lượng được thiết lập trên cơ sở tiến trình 
xây ra của hệ phản ứng hoá học. Các cân bằng đó được xây dựng trên cơ sở định luật bảo 
toàn khối lượng, nhiệt lượng và bảo toàn xung lượng, trong đó bảo toàn khối lượng không 
những chỉ thể hiện ở bảo toàn khối lượng tổng cộng của tất cả các cấu tử trong hệ mà còn 
đối với cả khối lượng của từng cấu tử riêng biệt. 


Để mô tả các hệ phản ứng hóa học, nói chung cần phải thiết lập nhiều cân bằng chất, 
tương ứng với số cấu tử có mặt trong hệ. Nhưng trong tính toán thực tế, chỉ cần thiết lập cân 
bằng chất cho những cấu tử “đại điện”, mà thông qua sự thay đổi nồng độ của chúng, có thể 
mô tả quá trình xảy ra trong toàn bộ hệ. Ở chương 2, ta đã gọi các cấu tử như vậy là các cấu 
tử chìa khoá. Bên cạnh các cân bằng chất, cần phải thiết lập cân bằng năng lượng, và trong 
trường hợp phổ biến (khi không có những sự chuyển đổi năng lượng từ dạng này sang dạng 
khác), chỉ cần thiết lập cân bằng nhiệt. Cân bằng chất và cân bằng nhiệt phải được kết hợp 
với tiến trình phản ứng hoá học thông qua vận tốc của phản ứng. 


Cân bằng xung lượng, vẻ thực chất không mấy liên quan đến vận tốc của phản ứng 
hoá học, và vận tốc của phản ứng cũng có thể như là một đại lượng độc lập trong phương 
trình cân bằng xung lượng do chính phản ứng hoá học không đẳng tích sẽ gây ra sự thay đổi 
vận tốc dòng và phản ứng hoá học cũng gây ra sự thay đổi nhiệt độ. Khi trong vùng phản 
ứng, sự thay đổi áp suất không đáng kể, ta có thể không cần xét đến cân bằng xung mà sai 
số tính toán phạm phải cũng không lớn, do đó ở đây không xét kỹ cân bằng xung lượng. 
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1.2. Cân bằng chất 
Xét một hệ phản ứng hoá học phức tạp, nhiều cấu tử: 


bì 

3 v/A,=0; j=12.....M 

tì 
Và xảy ra trong một pha đồng nhất. Chẳng hạn có cấu tử thứ ¡ tham gia nhiều phản ứng hoá 
học, và bằng lời, ta thấy rằng: 


Sự thay đổi khối Dòng khối lượng cấu Dòng khối lượng cấu 
lượng cấu tử thứ ¡ | _ tử ¡ do đồng chảy đưa tử ¡ do đòng chảy 
trong không gian cân | — vào không gian cân | | mang ra khỏi không 
bằng th othời gian bằng gian cân bằng 

(A) @®) Œ®,) 
Dòng khối lượng cấu Dòng khối lượng cấu Khối lượng cấu tử ¡ sinh ra 
tử ¡ do khuếch tán đem tử ¡ do khuếch tán hay bị tiêu hao do các 
vào không gian cân =| đem ra khỏi không | +| phản ứng hoá học trong 
bằng gian cân bằng không gian cân bằng 

(C) (,) (D) @.1) 


nghĩa là: A = ( B,) - Œ;) + (C,) - (C¿) + D 


Để xây dựng mô tả toán học, ta xét một phân tố thể tích như là không gian để xây 
dựng cân bằng: 


đVạ =dx.dy.dz 


phân tố thể tích đó xem như được 'cố định" trong thiết bị và khắp mọi phía của phân tố, 
đòng chảy hoàn toàn không bị ngăn trở. 


Thay đổi khối lượng cấu tử ¡ trong phân tố thể tích đV„ trong một đơn vị thời gian 
bằng thay đổi mật độ khối p, theo thời gian của cấu tử ¡ nhân với thể tích dV„, nghĩa là theo 
(3.1) phải có: 


ô 
A= "A dM (3.2) 


Lượng cấu tử ¡ tiêu hao hay sinh ra trong phân tố thể tích dV„ thông qua tất cả các 
phản ứng trong hệ là: 


(D)= lb vuM ÌM, (3.3) 
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trong đó: Mr; là khối lượng chất ¡ sinh ra hay tiêu hao trong một đơn vị thời gian, một đơn vị 
thể tích thông qua phản ứng thứ j (M, là khối lượng mol của cấu tử A7). 

Mô tả toán học của dòng chất (dòng khối lượng) do dòng chảy và dòng khuếch tán ta 
sẽ xét trong hai mục sau. 


z 


6, W Ì„ sdx dx dy 


tạ/wyl 


z4+dz 
(Qwy 


Hình 3.1. Không gian cân bằng chất dV = dc dy.dz. 


1.2.1.Vận tải chất thông qua dòng chảy (vận tải đối lưu) 


Nếu như vận tốc của dòng chảy là thì vận tốc thành phần theo các phương toạ độ 
tương ứng sẽ là w„ w, và w„ Mật độ riêng của cấu tử thứ ¡ sẽ là p,. Xem hình 3.1, ta thấy 
rằng: 


Tại mặt xạ, dòng chảy vào đV;ạ là (p;w,),„.dy.đz. 
Tại mặt x„+dx, dòng chảy ra khỏi đVạ là (p,Ww,),s„¿„.dy.đZ. 


Giá trị p, và w, tại các mặt của phân tố thể tích đV„ vẻ nguyên tắc là khác nhau; Dòng 
khối lượng tại mặt xytdx do đó viết được là: 


G, Wy .dy.dz - l6. W, }„ + AhS) ar|ya; ° 4.4) 


Và do đó, theo phương x dòng khối lượng cấu tử thứ ¡ được tăng lên theo đồng chảy 


là: 
Í..)., -b:w.).... lw4z= —“~-.... Q.5) 
Tương tự như vậy theo các phương y và phương Z, và vì vậy chênh lệch dòng khối 


lượng do dòng chảy gây ra trong phân tố thể tích dVạ trong một đơn vị thời gian là: 
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Đòng khối lượng cấu Dồng khối lượng cấu 
tử thứ ¡ chảy vào| — tử thứ ¡ chảy ra khỏi 
phân tố thể tích dVạ phân tố thể tích dVạ 


ÔW%,w,} ôð(p w : 
K w,) š ko, My bị A2 ly, (3.6) 


x ðy 3 
1.2.2. Vận tải chất thông qua khuếch tán (dòng dẫn) 


Chênh lệch khối lượng trong phân tố thể tích dVạ sinh ra do dòng khuếch tán cũng có 
thể tính được, tương tự như chênh lệch gây ra do dòng chảy đối lưu cơ học. 

Gọi dòng khối lượng sinh ra khuếch tán cấu tử thứ ¡ tương ứng theo các phương của 
toa độ là (1, ,}› (,)⁄„, và (I;).. Theo hướng x, tại vị trí Xụ qua mặt dy.dz dòng khối lượng 
(Œ.,),„,}.dy.đz được vận tải vào phân tố thể tích đVạ và tại vị trí x„+dx sẽ có dòng khối 
lượng [(:,),..u„]„-dy.dz đi ra khỏi phân tố thể tích thông qua khuếch tán. Như Vậy: 


ki. JP Ì .dy.dz = lụ, ị + 


löÌ| 
“—,dx| .dy.đz (3.7) 
ôx kt 


Chênh lệch dòng khối lượng theo phương x do khuếch tán do đó sẽ là: 


Í.. }. ~ Ủy J3 & | .dy.dz = +) .dx.dy.dz (3.8) 
kt 


Tương tự như vậy, với các tiết điện dx.dy và dx.đz, ta có chênh lệch dòng khối lượng 
do khuếch tán vào phân tố thể tích đV; trong một đơn vị thời gian: 


Đòng khối lượn 


cấu tử ¡ đi vào dd. | ng khổiượng | (Ø1, ốl, +Ÿ“Ì dV— @® 
SY An cấu tử ¡ đi ra do âx 2 ‹địVạ 
khuếch tán khuếch tán ðy 2“ hụ 


1.2.3. Phương trình vi phân cân bằng chất cho hệ đồng thể (1 pha) 


ôp, __[2lp,w,), S,w,)ô(o,w,)|_[21, "`. No 
ổx kt 


ôt ôy ôz 


hoặc: 


= =~điv(p,%)— div[Ï là +Ð_rM, @.11) 


1 
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Như đã biết, theo định luật Fick 1. mật độ dòng khuếch tán: 


... 
1N 1 äx 
l . ~D, e. 
3 êy 
1„ =-D, SP 
: 9z 
hay: Ï;=~D,pradp, 
Do đó phương trình cân bằng chất (3.I I1) có dạng: 
là = -điv(p,&)+ điv(D,gradp,)+ 3” rM, @.12) 
r 1 
mà: -PL =C, do Qu- V SÔNG $3 EU =C, 
M, Vạ Vạ M, V 
cho nên: 
9C : R : 
r = -div(C,%)+ div(D,gradC,)+ bà Fy (3.13) 
1 


2.2. Phương trình cân bằng nhiệt 


Phương trình cân bằng chất đã thiết lập chơ cấu tử thứ ¡ ở trên trong một phân tố thể 
tích dVạ cũng như mọi phương trình cân bằng khác đều xuất phát từ định luật bảo toàn tổng 
quát. Như ở trên, đại lượng cần phải tính cân bằng trong phương trình cân bằng chất (3.13) 
là khối lượng cấu tử thứ ¡, m, - một đại lượng vô hướng. Ta ký hiệu một đại lượng vô hướng, 
nghĩa là một đại lượng (vận tải) phụ thuộc vào số lượng là $, như là khối lượng m, chẳng 
hạn; nó có thể được tích luỹ trong một không gian hữu hạn, có thể được vận tải nhờ đồng 
chảy (đối lưu), hoặc được vận tải bằng động lực phân tử (dòng dẫn) và cũng có thể chuyển 
hoá trong thể tích nói trên thành một đại lượng vận tải khác. 


Như vậy, với định nghĩa đó của đại lượng được vận tải, nguyên lý bảo toàn được mô tả 
qua cân bằng chất của cấu tử ¡ chỉ là một trường hợp riêng: 


Thay đổi trong một Dòng vào - dòng ra Đồng vào - dòng ra 
đơn vị thời gian =_ | do đòng chảy trong | † | đo dòng dẫn trong | + 
(lượng tích luỹ) một đơn vị thời gian một đơn vị thời gian 

(vận tải đối lưu) (dòng dẫn) 


Lượng chuyển hoá 
trong một đơn vị 
thời gian 


@.14) 
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Mật độ của đại lượng vận tải là: 

,=$W_ (chỉ số v cho thấy mật độ tính theo thể tích) (3.15) 
Với dòng vận tải $ ta có: 

$> . (& là vectơ đơn vị theo chiều dòng chảy) (3.16) 


Và với mật độ đồng vận tải @ ta có: 


@ = ——(A là bề mặt vuông góc với dòng chảy) 3.17) 


Nếu như có một sự chuyển hoá nào đó đối với đại lượng vận tải trong thể tích ta xét, 
thì vận tốc chuyển hoá theo thể tích sẽ là: 


(,)„ = SÁ (ch: chuyển hoá) (3.18) 
Trong phương trình cân bằng chất (3.12) đã thiết lập ở trên thì tương ứng @,= p, 


{). =ó và `3 1M, =(,): 


Như vậy phương trình cân bằng tổng quát cho một đại lượng vận tải vô hướng sẽ là: 


= =-div(o,&)— đivệ + (0, }, (3.19) 


Trong cân bằng năng lượng, tất cả các dạng năng lượng (nhiệt, động học, năng lượng 
hoá học ...) cần phải được kể đến. Người ta thường chỉ lập cân bằng cho một dạng năng 
lượng mà sự biến thiên năng lượng đó có thể là nguồn hay nguyên nhân tiêu hao các đạng 
năng lượng khác. Nếu như trong quá trình hoá học, nhiệt năng không chuyển hoá thành 
đạng năng lượng khác hay ngược lại, ta chỉ cần thiết lập cân bằng nhiệt. 


Năng lượng nhiệt tính theo thể tích hay gợi là mật độ năng lượng nhiệt là: 
9, =pC,.T (3.20) 
trong đó p : khối lượng riêng (mật độ chất) [kg/mÌ] 
C.: nhiệt dung riêng [&kg.K] 
T :nhiệt độ của khối phảnứng  [KỊ 
Mật độ dòng nhiệt qua dẫn nhiệt được tính theo định luật Fourier: 
@ = -À.gradT (3.21) 


Nhiệt lượng sinh ra (hay tiêu hao) do phản ứng hoá học trong một đơn vị thời gian và 
một đơn vị thể tích là: 
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(o,)„ =3) tÍ-A,H,) (3.22) 
J 


Trong đó r, là vận tốc phản ứng thứ j và AnH, là enthalpie của phản ứng. 


Đo đó có phương trình cân bằng nhiệt bằng cách thế các phương trình (3.20), (3.21) 
và (3.22) vào phương trình (3.19): 
6(pCT) _. `. 
SG, = -div(pC,T%)+ div(xgradT)+ ` r, - A,H,) .23) 
3 
Nói chung, trong dòng chảy xoáy vectơ vận tốc dòng w là khác nhau tại mỗi điểm, 
trong phương trình cân bằng nhiệt, ta dùng vận tốc trung bình (theo thời gian) và bổ qua 
hiện tượng khuấy trộn do dòng xoáy ở số hạng mô tả dòng đối lưu. Mặt khác chính đòng 
xoáy đó cũng phải được chú ý ở số hạng mô tả biến thiên của mật độ dòng dẫn bằng cách 
dùng hệ số dẫn nhiệt hiệu dụng ^„„„ thay cho hệ số dẫn nhiệt 2À. À„„„ không chỉ là một đại 
lượng đặc trưng cho bản chất dòng được vận tải mà còn phụ thuộc nhiều hơn vào chế độ 
dòng chảy: mật độ xoáy và hướng của gradient nhiệt độ so với hướng của dòng chảy, do đó 
cân bằng nhiệt sẽ là: 
ôpCT) .. : 
So Thú -điv(pC,%T)+ div(A„gradT)+ 3` rÍ—A„H,) (3.24) 


J 


Khai triển ta có: 


ôpC,T) _ J#SmU, ðpC,Tw, 6(pC,Tw,) | 


ô ôx ôy ôz 
ô(, ðT\, ô(, ðTÌ. ê(. êT thưa 
+—I *,— |+—| *>,— |+—\À.—-|+ —AạH 
nÍ -J Ị mì I Rị 3 nEasH) 
%„ À„ À„ là hệ số dẫn nhiệt hiệu dụng theo các phương x, y và Z. 
* Phương trình cân bằng chất trong hệ toạ độ trụ: 
%C l _ : 
N= -div(C,#)+ div(D „gradC, )+ R, 
--| 2.5.) , äC,ø.) 48, _ h3, bo - + — (3.26) 
3R 3 9R ReêR 3 
* Phương trình cân bằng nhiệt trong hệ toạ độ trụ: 
ô(pC,T)_ [cu AE |, 9 Ñ ` NỈ 
—— {TS CỔ n9 cày ThS 
Øt @R L2// Ø8Rˆ R6ôR (3.27) 


ỡT 
A„st,RJApH,) 
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I. TÍNH TOÁN CÁC THIẾT BỊ PHÁN ỨNG KIỂU KHUẤY LÝ TƯỞNG LÀM 
VIỆC GIÁN ĐOẠN 


2.1. Khái niệm 


Như đã đề cập trong phần bài mở đầu, vấn để quan trọng bậc nhất của lĩnh vực “thiết 
bị phản ứng trong công nghệ hoá học” là xây dựng được những thiết bị phản ứng đảm bảo 
sản xuất được một lượng sản phẩm yêu cầu trong một thời gian nhất định. Để giải quyết vấn 
để đó phải thiết lập được quan hệ giữa các kích thước cơ bản của thiết bị với các qui luật tiến 
hành của quá trình thông qua các phương trình cân bằng. 


Về phương diện cấu trúc dòng, như đã trình bày ở các phần trên, tựu trung thiết bị 
phản ứng hoá học chia làm 2 loại: khuấy lý tưởng và đẩy lý tưởng. Trong thực tế cấu trúc 
dòng của các thiết bị có thể không hoàn toàn lý tưởng, ta sẽ xét các sai lệch đó ở phần khác 
của giáo trình này. Trong phạm vi phần này ta nghiên cứu phương pháp tính toán các thiết bị 
phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn. 


Trong các thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn, khối phản ứng 
được khuấy rất mạnh bằng các cơ cấu khuấy thích hợp, và hình dáng cũng như cấu trúc của 
thiết bị không phải là vấn đề đáng quan tâm, vì thật ra thành của thiết bị không phải lúc nào 
cũng gây ra một hiệu ứng nào đó lên vận tốc của quá trình hoá học. 


Dạng chủ yếu phổ biến của thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn 
là các nồi bằng thép đúc hay thép hàn, gang đúc, thép tráng men...., vật liệu tuỳ theo độ 
xâm thực của khối phản ứng và được trang bị các cơ cấu khuấy, cơ cấu truyền nhiệt thích 
hợp (vỏ bọc ngoài, ống xoắn nhúng trong khối phản ứng ...). 


Thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn cũng có thể sử đụng rất tốt 
cho các phản ứng dị thể, khi đó phải giải quyết thật tốt độ phân tán của hệ. 


Các thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn được sử dụng rất phổ biến trong công 
nghiệp dược phẩm, hoá được, công nghiệp thuốc nổ, sơn ,... nói chung là ở những ngành sản 
xuất có năng suất không lớn hoặc là cần phải đảm bảo nghiêm ngặt về chất lượng sản phẩm 
mà với quá trình liên tục khó đảm bảo ổn định chất lượng. Chúng cũng được sử dụng rộng 
rãi trong công nghiệp chất dẻo để làm các thiết bị trùng hợp, đa tụ ,... 


Về phương diện cấu trúc, một kết cấu phổ biến nhất là cơ cấu khuấy và nắp chèn trục 
khuấy. Kết cấu này đòi hỏi mức độ hoàn chỉnh cao, một mặt đảm bảo một tốc độ khuấy lớn, 
đảm bảo tính đồng nhất của hỗn hợp mặt khác tiết kiệm được năng lượng và an toàn. 
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Cửa 


Chất tải nhiệt 
8. 


“` Chất tải nhiệt 


Hình 3.2: Thiết bị phản ứng kiểu khuấy có bộ phận trao đổi nhiệt kiểu vỏ bọc ngoài. 
2.2. Cân bằng chất và cân bằng nhiệt cho thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn 
2.2.1. Cân bằng chất 


Trong thiết bị phản ứng kiểu này, sự khuấy trộn rất mạnh (chính vì vậy mà gọi là 
khuấy lý tưởng), làm cho hệ số khuếch tán hiệu dụng và cũng có nghĩa là hệ số trộn lẫn Dị 
trở nên rất lớn, dần đến vô cùng làm cho nồng độ của tất cả các chất tại mọi điểm của không 
gian phản ứng là như nhau, nghĩa là : 


—+=_—i=—! (3.28) 


Cũng tương tự như vậy, nhờ “khuấy lý tưởng” mà hệ số dẫn nhiệt hiệu dụng À¡; cũng 
rất lớn dần đến vô cùng và làm cho nhiệt độ tại mọi điểm trong không gian phản ứng là 
bằng nhau: 

ØøT = DÁN = øT (3.29) 
3% ôy ð 


Xuất phát từ phương trình cân bằng chất tổng quát : 


= = -div(@.C,) -div(D,„pradC,) + Rị 
2 
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Ta thấy rằng vì thiết bị làm việc gián đoạn , cho nên trong quá trình phản ứng không 
hê nạp thêm nguyên liệu hoặc tháo sản phẩm ra khỏi thiết bị, cho nên trong cân bằng chất sẽ 
không có số hạng — div(œ@C,) đặc trưng cho quá trình vận tải chất bằng đối lưu : 

div(ö.C,) =0 (3.30) 

Dòng khuếch tán (dòng dẫn) trong không gian phản ứng tại mọi điểm đều như nhau, 
do hệ số khuếch tán rất lớn và như nhau do đỏ sự sai khác mật độ dòng khuếch tán ở các 
điểm trong không gian phản ứng là không tồn tại. nghĩa là : 

div (gradC,) = 0 (3.3) 

Vì vậy, với 1 phân tố thể tích không đổi của không gian phản ứng, cân bằng cấu tử thứ 
¡ sẽ là: 
ki M M 

ch 2n =2,VụT, (3.32) 


Bằng lời, có thể phát biểu: “ ¿hay đổi nông độ các chất trong thiết bị phản ứng kiểu 
khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn, chỉ hoàn toàn do hiệu quả của các chuyển hoá hoá học ”, 

Vì nồng độ các cấu tử và nhiệt độ tại mọi điểm của không gian phản ứng như nhau do 

đó tốc độ phản ứng cũng là hằng số trong toàn bộ không gian phản ứng. Tích phân phương 

trình (3.32) cho toàn bộ khối phản ứng ta được phương trình cân bằng chất cho toàn bộ thiết 

bị, nhưng điều đó chỉ đúng khi và chỉ khi thể tích khối phản ứng không thay đổi trong quá 
V, : : . 3 

trình phản ứng cảm =0) thế nhưng ta lại luôn luôn có C; = n/Vạ cho nên phương trình 


(3.32) có thể viết thành : 


M 
ra 4.33) 
R j=l 


Đây là phương trình cân bằng chất tổng quát cho thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý 
tưởng làm việc gián đoạn cả khi thể tích khối phản ứng Vạ thay đổi. 


Ta gọi thể tích ban đầu (t = 0) của khối phản ứng là V*ạ. 
Khối lượng riêng ban đầu là (t = 0) pạ. 
Thể tích khối phản ứng tại t = t là Vạ . 
Khối lượng riêng tại ¡ = t là p. 
Thì : 
Vậ.p°= Vạ.p (3.34) 


U) 


Nếu như trong hệ chỉ có một phản ứng hoá học (3v, .r, = v,.r ) thì thường chuyển 
ĩ 


phương trình cân bằng chất (3.33) đưới dạng biểu diễn thông qua độ chuyển hoá của cấu tử 
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chìa khoá U, vì Ủ, chính là thước đo hiệu quả của quá trình chuyển hoá hoá học một nguyên 
liệu nào đó. 


Với hệ một phản ứng hoá học: 


Am. 
n, =n; + jjm»® (3.34a) 
dn,=;`..n$du, (3.35) 
l»,| 


Sử dụng phương trình (3.34) và (3.35), phương trình cân bằng chất (3.33) bây giờ 
có dạng: 


đŨ, Vệ 1 pì 
vi Tung, “œ lu Q.36) 


Biểu thức động học r trong phương trình này cũng phải biểu diễn thông qua độ chuyển 
hoá U, của cấu tử chìa khóa đã chọn, từ (3.34) và (3.34a) ta có : 
Mĩ 


3) .C?.U,) (3.37) 


Œ= Ê(C9+ 
Đọ 

Đã biết rằng vận tốc phản ứng hoá học còn là một hàm của nhiệt độ, cho nên tích 

phân phương trình cân bằng chất phải tiến hành tuỳ thuộc vào chế độ nhiệt của không gian 

phản ứng, hay nói một cách khác để tính toán thiết bị phản ứng, nói chung ngoài phương 
trình cân bằng chất, bắt buộc phải thiết lập và giải phương trình cân bằng nhiệt. 

2.2.2. Cán bằng nhiệt 

Để thiết lập phương trình cân bằng nhiệt, tương tự như trên, xuất phát từ phương trình 

cân bằng nhiệt tổng quát: 

ôpCT) _.. SW 2A 

nNG -div(pC,T.8}+ điv(A„rgradT)+ S” rÍ— A,H,) (3.38) 


ị 
ta cũng thấy rằng trong quá trình phản ứng không tồn tại dòng tải nhiệt đo đối lưu : 
div(p.C, +.) = Ö 
Và chênh lệch mật độ dòng dẫn cũng không tồn tại (A„¡y —> œ) 
điv(Ä„gradT) = 0 


Mặc dù trong phương trình cân bằng nhiệt tổng quát không có số hạng đặc trưng cho 
nhiệt lượng cần phải trao đổi giữa không gian phản ứng và môi ¿trường bên Tigoài và thông 
thường số hạng này người ta đem vào điều kiện biên của bài toán; nhưng vì ở trong thiết bị 
khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn, các thông số về nhiệt độ trong toàn bộ thể tích của 
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không gian phản ứng là như nhau, cho nên đem nhiệt lượng cần phải trao đổi vào điều kiện 
biên của bài toán là không thích hợp, người ta đưa vào phương trình cân bằng nhiệt số hạng 
mô tả nhiệt lượng được cấp hay rút ra khỏi không gian phản ứng thông qua một bề mặt trao 
đổi nhiệt. Nhiệt lượng trao đổi với một đơn vị thể tích khối phản ứng qua bề mặt trao đổi 
nhiệt F,„ trong một đơn vị thời gian là : 

Q T. 


1z “Ấy, 
Vạ Vụ 


(T.—T) (3.39) 


trong đó Ky : hệ số trao đổi nhiệt; F„: là diện tích bề mặt trao đổi nhiệt; T„ : Nhiệt độ trung 
bình của chất tải nhiệt và T : nhiệt độ của khối phản ứng. 
Phương trình cân bằng nhiệt tổng quát : 
ô(pC,T) .. z : “ 
Nưn =div(.C,T.6) + div(ÄX„gradT) + » r(AH,) 
= 
Do đó trong trường hợp này trở nên : 
d(pC,T) ặ 


W0 e=K,RT-1)+ VạS rÍ—A,H,) (3.40) 


jl 


Phương trình (3.40) chỉ đúng cho trường hợp chấp nhận giả thiết thể tích của khối 
phản ứng là không đổi, nghĩa là đV,/dt = 0, dp/dt = 0. Nhưng vì p = m;/Vạ mà mạ = const 
cho nên: 


dịCẲ T < M 
đCT) F„(ý -T)+VạŠ rÍ_-AH,) 4.41) 
j=l 
Đây là phương trình cân bằng nhiệt tổng quát cho thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng làm 
việc gián đoạn kể cả khi Vạ thay đổi theo thời gian, nghĩa là thay đổi theo độ chuyển hoá. 


2.3. Tính thể tích phản ứng của một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc 
gián đoạn 


Như đã đề cập ở trên, nhiệm vụ tính toán thiết bị phản ứng là tính thể tích phản ứng 
Vạ đảm bảo năng suất sản phẩm P, n,.Thời gian nạp nguyên liệu, đun nóng sơ bộ, làm 


nguội khối phản ứng, tháo sản phẩm , làm sạch thiết bị,...được gợi là thời gian chết và do đó 
thời gian cần cho một mẻ là tổng thời gian phản ứng với thời gian chết . 


T1=1y + 
Năng suất sản phẩm thường được tính cho một đơn vị thời gian ; 


Ta có : 
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v v 
bù P6 P 
"nẹ b0 1 71j9À5 S2 2 THỊ 
k k 
n S.Ù, v 
cho nên: ñ, =——f— = nị,—P———P 
tạ +“ tạ + tạ |M| 
§U, vị C?V;pSU, v 
ñ, =C?.V_.—? SE 427 2L sới..eoi cú. TNN:. (3.42) 


vị : p„(ta ~t„) vi 


Trong đó A, là hiệu suất của phản ứng. 


tạ +{ 


ch 


S, là độ lựa chọn theo sản phẩm p khi có nhiều phản ứng xảy ra trong hệ. 


Từ phương trình (3.42) ta có : 


Vạ=n (.|/v,) P` tạ +ta 


“`8. 


(3.43) 


Trong công thức này, p phải lấy giá trị khối lượng riêng nhỏ nhất, chẳng hạn khi nạp 
các nguyên liệu vào thiết bị phản ứng, t„„ là giá trị đo, tạ, S„ U, tính được từ giải các phương 
trình cân bằng chất và cân bằng nhiệt . 

Nếu như trong hệ chỉ xảy ra một phản ứng thì S, = l và do đó: 

Ẵ (v, lu ) 
Vạ =ñ, C + 


(t; + đạn (3.44) 
Ứ, 


p 
p 


2.4. Tính toán thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn đẳng nhiệt 


Điều kiện đẳng nhiệt của thiết bị được đảm bảo khi và chỉ khi toàn bộ nhiệt lượng sinh 
ra hay tiêu hao do phản ứng hoá học phải được trao đổi một cách hoàn toàn với môi trường 
bên ngoài, sao cho nhiệt độ của khối phản ứng chẳng những không phụ thuộc vào không 
gian mà còn là hằng trong suốt thời gian phản ứng. Phương trình cân bằng nhiệt lúc này chỉ 
cần để tính toán tiêu hao chất tải nhiệt cân thiết. 


Giải phương trình cân bằng chất (3.36)... ta được: 


tạ =<~É (3.45) 


SN 
P ø l*‹ |r 


Khối lượng riêng của hỗn hợp phản ứng mà thay đổi nghĩa là p là một hàm của độ 
chuyển hoá U, thì bài toán thường được giải bằng phương pháp số hoặc bằng đồ thị, trong 


đó xây dựng đường cong phụ thuộc của đại lượng - C<P— với U, (hình 3.3). 


° 


p°|vylr 
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_x 
cl^_ 
ke 
VN *> 
Điện tích 
t= phần dưới 
đường cong 


Hình 3.3: Tích phân bằng đồ thị phương trình (3.45). 


Diện tích giới hạn bởi đường cong xây dựng được giữa các tung độ U, = 0 và UỆ 


chính là thời gian phản ứng cần thiết trong thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn để đạt 


độ chuyển hoá cao cấu tử thứ k là UZ mong muốn. 
Nếu phản ứng không thay đổi thể tích nghĩa là : 


p = ConSt = pụ ta Có : 


Chẳng hạn vận tốc của phản ứng hoá học không thuận nghịch 
Vạa|.A ->M;|P 
Phụ thuộc bậc I vào nồng độ cấu tử A thì : 
M.lr =|r =|va|kC, =lv,|kCSŒ=U,) 


Hoặc biểu thức mẫu số của phương trình (3.47) sẽ là : 


M 
>3 vụ; =v.d =—|V.LkC, 
m 


Và ta có : 
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(3.46) 


3.47) 


(3.48) 


(3.49) 


l #dU, _— 1 
lvA|k¿1-U, Rụ|k 


tạ .Inqd-U,) 3.50) 
từ phương trình (3.47): 


C 


Ï. THÁO ..ÍỊ 


=- j =— In 
lu4t¿Cu  Mált. €2 


tụ 


(3.51) 


Nếu vận tốc phản ứng lại phụ thuộc bậc n (n # I)vào nồng độ của một cấu tử A, ta có: 
|Yalr=|Y„|kCá =|v.|k.C¿”(—U„)" (3.52) 
Và thời gian phản ứng cần thiết để đạt độ chuyển hoá U, là : 


| Xe ¬M (I>U,j ⁄<1 


bã |v.|kCˆ"” -Uạ)"` |va|kC9*“'(n=D 


@.53) 


Thời gian phản ứng cần thiết để đạt được độ chuyển hoá Uạ nào đó đối với một số 
phản ứng có qui luật động học thường gặp nhất được tính và cho trong nhiều tài liệu tham 
khảo. 


Ví dụ 3.1: 


Phản ứng tổng hợp butylacetat xảy ra ở 100°C trong 1 thiết bị phản ứng khuấy lý 
tưởng làm việc gián đoạn : 


CH;COOH + C,H,OH -> CH,COOC,H, + H,O 
(A) (B) (0®) (@Ð) 


nhờ có xúc tác axit sulfuric (với lượng là 0,032%khối lượng). Hỗn hợp phản ứng ban đâu 
theo tỷ lệ ! mol CH;COOH : 4,97 mol C, H,OH. Khối lượng riêng trung bình của hệ xem 
như không đổi (p = pạ =750 kg/m)). 


Khối lượng mol của các chất là : 
M.„. = 0,116 kg/mol 
Mp,o¡ = 0,074 kg/mol 
M¿¿o¡, = 0,060 kg/mol 
Vận tốc phản ứng phụ thuộc bậc 2 vào nồng độ axit acetic, nghĩa là : 
|ra|=k.CẢ. với K= 2,9.10” m°.mol1s1, 
Hãy tính : 
1. Thời gian phản ứng tạ để đạt Uy = 0,5. 
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Œn-nI|YaAl$a 


89)(g9~ g9) [1- 


Ynÿ2w+D-?2- )2' _ C»+013 
$o— 992M _: 


Ynÿa- ‡» (92— 39)(19- 99) 
5 ưỊ + 
n I 


,(9= Ý2)2- š9)]x 


| I I Ĩ 


|fAl2s~|°alse ŒTa- D52 \(°A|s2=l7Al s23 


Yn|*Alša~|ŸA| 0a 


tị 


T= [THỊ 1 


NO 
Cn-0|*A|$» I 


I4 


ïnJ°^|5-|Ƒ^| s2 


J'Al3 

*nà2 

(—w),„(5)|PA| 
I-u(-D 


— Ya | = d9 # — Yohi 


29 85 Yoy 


H¬AV 
Cà | 


Hà ¿ So. '8o X0 


(g sèq Bun uẹud) 3 


Iz u23 


Vay 


me 2+g+v( 


me s+n |SI+VDAI& 


=1 Bư/ ueqd ueIB IpuL 


=d 


'+g |“A|+VlÝ^| 


che nyv I*| ( 


che“+v l*^| Œ 


me + VIYALÚ 


Bun uẹtd 


'3J/ ° ga q9) 3upp “ôtqu 8ugp gị 3un uợud q1) gRÒ 
“d8 8uongq) 2óu 8uộp ) Q01 1QU1 0119 JHỊ) gOU U2£n2 p 06A 3004 ñúd 1a) ug2 Sun ugtd uE[ä tu |, ` £ 20g 
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2. Thể tích cần thiết của vùng phản ứng để đạt năng suất sản xuất 100 kg/h = 862,1 
mol./h = 0,2385 mol/s buty] acetat, thời gian nạp liệu, đun nóng sơ bộ, tháo sản phẩm, làm 
sạch thiết bị là 1800 s/mẻ. 


GIẢI: 


Rõ ràng với vận tốc phản ứng phụ thuộc bậc 2 vào nồng độ cấu tử A, để giải bài toán 
ta phải sử dụng phương trình (3.53), ta có: 
Lẻ l là đU, 
È ÌwA|kCẠ 2 d-U,)} 


+, Tính C° : nồng độ ban đầu của cấu tử A (axit acetic) 


5m; : 2M, 


9 
ø _ HẠ “4 MÔ — _ï 
© =~$ Với Vụ = 
R 


^ 


Đo Po 
0 9 
Ca RE LiLb, = 1753,2 mol/m" 
>nP.M, 4,97.0.074+1.0,060 
Ũa 
Ỹ.. É dđỤ, _ 1 1 
* ÌMAkCA 2 (~UA)” vẠ|kCj qd-U.)| 


ñ | Ứ_- - 1 0,5 
|yA|kCẠ Œ—-UA)_ (2.9.107”).1.1753/21~0,5 


= 32,78(phút) 


= 0,546 (h) 


lM|⁄ 
1t. ⁄% 0 
W.= ZYA}p (tạ +ty) 


R c) p U, 
- 023951967+1800 _ 1,029 m! 
1753,2 0,5 


Thể tích đó của vùng phản ứng tương ứng với l phần hình trụ D = 1m và chiều cao 
1,31 m. Thể tích thiết bị nhỏ nhất phải là: 


4". 3Ề 
Vịạ= — Vạ= —.1,029 mì = 1,4 mì, 
BE TWRE 2 
Như đã trình bày, trong thiết khuấy lý tưởng đẳng nhiệt làm việc gián đoạn, chẳng 
những nhiệt độ là như nhau tại mọi điểm của không gian phản ứng và còn không đổi theo 
thời gian (đT/dt = 0) cho nên nếu như Cp = C? = const, từ phương trình cân bằng nhiệt 
(3.41) ta có: 
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k„.Fw(ŒT — Tự )= Vạ.Sn,(A,.H,) (3.54) 
] 


Toàn bộ nhiệt lượng toả ra hay thu vào do phản ứng hoá học được trao đổi một cách 
hoàn toàn nhờ bề mặt truyền nhiệt gián tiếp Fw , nhưng nhiệt lượng đó thật ra không đồng 
đều theo thời gian tiến hành quá trình, nghĩa là ban đầu nhiệt lượng toả ra theo phản ứng hoá 
học sẽ rất lớn hơn so với trong thời gian cuối của quá trình, vì vậy chất tải nhiệt cũng phải 
được điều chỉnh một cách tương ứng, đảm bảo tính đẳng nhiệt cho phản ứng. 


Với các phân ứng toả nhiệt có thể làm nguội bằng chất lỏng sôi, khi đó: 

Tw =T,=T, (3.55) 
ŒT;, T; là nhiệt đệ chất lỏng làm nguội vào và ra khỏi thiết bị làm nguội). 
Trường hợp làm nguội bằng truyền nhiệt đối lưu : 


ATrạ=T~Tw =—*>—- Q.56) 


T-T, : để sộn : 
Khi 0,7 < T n < 1,6 thì như đã biết, có thể lấy nhiệt độ trung bình theo trung bình 


2 


cộng: Tạ — (3.57) 
Lập cân bằng nhiệt cho dòng chất tải nhiệt, ta có: 
Vừ .Øy Cụ (ñy; — Ty) = kự„.Fỳy .ŒT —Tw) (3.58) 


trong đó : 


Vw, pụ, Cụ là lưu lượng dòng thể tích, khối lượng riêng và nhiệt dung riêng của chất 
tải nhiệt. 
Sử dụng phương trình (3.57) tính được nhiệt độ trung bình của chất tải nhiệt: 
1v c kw TT +2. Vụ Ðw Cụ Tại 
kw.Fy +2.Vw.pv.Cw 


3.59) 


Từ phương trình (3.54), ta cũng thấy rằng trong chế độ làm việc đẳng nhiệt (T = const) 


tương ứng với tiến trình của phản ứng hoá học, nhiệt độ trung bình của chất tải nhiệt Tw sẽ 
phải thay đổi, vì vậy để đảm bảo điều khiển nhiệt độ của hẹ, phải thay đổi nhiệt độ đầu vào 
hoặc thay đổi lưu lượng của chất tải nhiệt. 
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Người ta cũng có thể làm nguội (điều khiển nhiệt độ phản ứng) bằng cách cho bay hơi 
một phần dung môi trong hỗn hợp rồi ngưng tụ lại và cho quay về thiết bị phản ứng, đây là 
một phương thức điều khiển nhiệt độ tin cậy và được sử dụng rộng rãi trong thực tế 
công nghiệp. 


`5. Tính toán thiết bị khuấy lý tưởng, đẳng nhiệt, gián đoạn khi xảy ra một hệ phản 
ứng phức tạp 
2.5.1 Phản ứng thuận nghịch 
Thực ra phản ứng thuận nghịch cũng thuộc loại hệ gồm các phản ứng đơn giản cùng 
xảy ra, chẳng hạn có: 
kị 
y.|A +|Vs|B => |v¿|€ +|va|D (3.60) 
k; 
Với phương trình động học: 


| 
R=k,C¿Cụ~ kịCoCo= kíC,Cạ~ T—— Ce.Co) (3.61) 
€C 


trong đó Kc= k/&; là hằng số cân bằng của phản ứng. 


Xem cấu tử A là cấu tử chìa khoá, và phản ứng không thay đổi thể tích, ta biểu điễn 
nồng độ tất cả các cấu tử theo độ chuyển hoá cấu tử A, Ư, và ta được: 


Xây dựng các cân bằng mol các cấu tử: 


C¿ =CA —Vạ ma... 
A A 

C; =C¡ — vyễ 

Œc =Cệ + veš 

Cọ =C? +vpŠ 


hoặc một cách tổng quát có thể viết : C, = C? + _+ CˆU, 
M. 


Ivi 


Và: dn, = w [4U 
k 
Vì vậy ta có: 
Ca = C (1 - ƯA); Cạ = Cá -EIKtU, 
^ 
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Ca =CS+ lelc= U, ;Cc=C9 + lal C2.U, (3.62) 


lva| 


Đem thay các biểu thức (3.62) vào phương trình (3.46) và tích phân: 


ðoc Ủạ 
tạ = Kh l‡ | —¬ 
li cua c7 Í=:-Ele0.)¬¿ đe+ IYelcs 0, [c; vN|cu,) 
lval kal ? | | 
Ca n| (22UA +b- xbỶ -4ad)(b + b? — 4ađ | Q.63) 
_ KiyA|Vb SEPTh  |(C2U, +b+ýb? —4a)(b+ ýbt — 4a) | 
trong đó: 
lva|_ !_|Yolvc| 
a=(C9) LÍ dị (3.64) 
lÍ% Và| K II 
b=-—CẠ| Cặ +CA †z|„ cẻ Ps|„ có bại (3.65) 
È lA| Kc l*a| Ke lạ| 
° e CC? 
d=C°C$— (3.66) 


c 
Ke=kj/k; 
Với C9 =C$,C9 =C$ =0, 
thiết để đạt độ chuyển hoá U, là: 


=ÌVs|=|Vc|=lvp|=1 thì thời gian phản ứng cân 


2É p[ ýEc +0=ýK©U, 
KG, lSo "lE- -G=JR2)U; 
Q.67) 
Ví dụ 3.2: 


Cần phải chế tạo hàng ngày 50 T (= 23,674 kmol/h) ethyl acetate từ axit acetic và 
etanol trong một thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn. 


1 
CH,COOH + C,HOH => CH,COOC,H,+ H,O 


2 
(A) Œ®) () (@Ð 


Trong môi trường có nước và có HCI (làm xúc tác), biểu thức động học của phản ứng 
ở 100°C là: 


r = ki(CẠCg — CcCy/Kc) 
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trong đó: 
k,= 7,93.10 m'/kmol.s; Kc = 2,93 
C„°= 3,91 kmol/m” C;°= 10,20 kmol/m`Ẻ. 
Cc°= 0 và Cụ" = 17,56 kmol/m° 


Độ chuyển hoá axit acetic cần phải đạt là 0,35. Thời gian tháo nạp liệu,... là I giờ, 
khối lượng riêng của hỗn hợp phản ứng xem như không đổi. Hãy tính thể tích vùng phản 
ứng cần thiết? 


GIẢI: 


Từ phương trình thời gian phản ứng (3.63) ở trên, ta có: 
a =3,9171 - 1/2,93) = 10,07 

b=—3,91(10,20 + 3,91 + 0 + 17,56/2,93) = —78,60 
d=3,91.10,20— 0= 39,88 


Xb2 -4ad =67.62 


B 3,91.10.2,303 loi (2.10,07.0,35 — 78,60 — 67,62)(—78,60 + 67,62) 
b 7,93.67,62 (2.10,07.0,35 ~ 78,60 + 67,62)(—78,60 — 67,62) | 


= 7123 (sec) ~ 2h 
Thể tích phần ứng cần thiết tính được từ công thức 


M4 =n (v|/v,)p° (tạ + tạ) 
R p ơ 3 
C{¿  p Ủ, 
_ 23,674kmol/h.3h 
*ˆ 391kmol/h.0,35 


=51,9m° 


2.5.2 Phản ứng song song 


Trong thực tế thường có những phản ứng phụ không mong muốn xảy ra song song với 
phản ứng chính, và đĩ nhiên cũng tạo ra những sản phẩm phụ không mong muốn. Điển hình 
là phản ứng dehydrate hoá rượu để sản xuất olefin nhưng lại tạo thành cả các aldehyd, do 
phản ứng khử hydro. 


Chẳng hạn có phản ứng song song bậc I, chuyển hoá nguyên liệu A thành sản phẩm 
chính P và sản phẩm phụ không mong muốn X 


A—*->P với rp = kCa 


A——~>Xx với r„= kạ;Ca 3.69) 
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TỶ số giữa vận tốc tạo thành 2 sản phẩm P và X là: 


Tp _ kị ˆ (k, ) ẹ (E.-E:)/RT (3.70) 


Fv k, (k,), 
trong đó E,, E; : là năng lượng hoạt hoá tương ứng của 2 phản ứng. 
Từ phương trình(3.70) thấy rằng, nếu như E, = E; thì tương quan tốc độ của hai phản 
ứng song song trên hoàn toàn không phụ thuộc vào nhiệt độ. Nếu như (k,), > (k,); và E¡< E; 
thì sẽ tồn tại một nhiệt độ Tạ mà tại đó ta sẽ có: Kị = kạ = kạ và dĩ nhiên là sẽ có: rạ = r : 
nhiệt độ giới hạn đó tính được từ phương trình (3.70), và có: 


Tạ san RUÌ, (3.71) 


Và nếu như (k,), > (k,); và E > E;u; với T > Tạ ta sẽ có Tpry„ > Ì và T < Tạ ta có 
Tp/Ty< 1. 

Nếu như phản ứng phụ lại có bậc khác với bậc của phản ứng chính thì phải điều khiển 
quá trình thông qua điều khiển nồng độ: phản ứng có bậc thấp hơn sẽ có lợi hơn khi nồng độ 
thấp và ngược lại. 


2.5.3. Phản ứng nối tiếp (phản ứng từng bậc) 


Trường hợp đơn giản nhất của phản ứng nối tiếp (phân ứng từng bậc) là một chất phản 
ứng A nào đó sẽ chuyển hoá qua một sản phẩm trung gian B rồi chuyển hoá tiếp đến sản 
phẩm C. 


A—*xB—*_>C 
dC 
vã =-k,C„ 
dC 
r» ¬ kiC. k; Cạ 
`. 
đt : 
Nếu như Cạ° = Cc° = Ö ta có: 
S.=ưe (3.72 a) 
Cu= Có ve») (3⁄72 b) 
L 2 
k k 
Cu=Œ€C2|ll+ L—e rẻ 2—e 3.72 
š j K, —k, š;=k TH nh, 
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Nếu như sản phẩm mong muốn là B thì cần phải tìm một thời gian phản ứng tối ưu để 
đạt nồng độ Cp cực đại (tcp„„„). 


Ta vi phân phương trình (3.72 b) theo thời gian và có: 


In(k,/k,) 
đẹp xạ. = AT (Œ,#k;) (3.73) 
Thay (3.73) trở lại vào phương trình (3.72 b), ta có: 
k;ạ/(k,~k‡) 
Cg„.. = CẠ| Tˆ (3.74) 
: kị 


Nếu như hằng số vận tốc của phản ứng này lại rất lớn hơn hằng số vận tốc của phản 
ứng kia, thì các biểu thức (3.72 c) trở nên đơn giản hơn như sau: 
C¿ =C$(1—e"*") nếu như k,>> kạ (3.75) 
Cẹ =CẠ(1—eˆ*") nếu như kạ>> K, (3.76) 
Điều đó có nghĩa là vận tốc hình thành sản phẩm cuối cùng là chậm nhất và cũng có 
nghĩa là sự phụ thuộc nhiệt độ của hằng số vận tốc nhỏ hơn sẽ có vai trò quyết định đối với 
sự phụ thuộc nhiệt độ của phản ứng tổng thể. Nếu như hai phản ứng có năng lượng hoạt hoá 
khác nhau, thì có thể trong miền nhiệt độ này có k, >> k; và trong miền nhiệt độ khác có 
kị << k;ạ như ở hình 3.4 đã cho thấy, trong đó biểu diễn lgk, và Igk; như là hàm số của 
nghịch đảo nhiệt độ 1/T. Và logarit của hằng số vận tốc hiệu dụng k, đo được (đường cong 
đậm) trong miền lân cận của l/T;¿ là không phụ thuộc tuyến tính với 1/T. Trong đó, Tụ 
là nhiệt độ mà ở đó ta có kạ = k;ạ = kạ. Với T > Tạ, Igk tiệm cận với các giá trị của Igk; và 
T < Tạ, lgk tiệm cận với lgk. 


k 
log k | L 


logk„ạ P=—=—=~=~ 


l k+ 
{ 
U 
LT ——> 
Hình 3.4. Đường cong biểu diễn giá trị logarit của hằng số vận tốc k đo được như là hàm số của 


nghịch đảo nhiệt độ 1/T với phản ứng nối tiếp A —*—>B—*L_>C_ với (k,),> (k,);, ; E,> Eạ. 
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2.5.4. Hiệu suất và độ lựa chọn khi xảy ra một hệ phản ứng phúc tạp 


Đối với những hệ phản ứng phức tạp: phản ứng song song và phản ứng nối tiếp — 
ngoài những sản phẩm mong muốn còn tạo nên những sản phẩm phụ và người ta luôn tìm 
cách hướng tới việc nâng cao hiệu suất của sản phẩm mong muốn. Như đã biết, hiệu suất A; 
của sản phẩm P là lượng sản phẩm đó thu được so với lượng lớn nhất có thể đạt được theo lý 
thuyết từ nguyên liệu A nào đó, nghĩa là: 


nạ - nạ lYAl| c. C;.Vạ - C?.Vụ IYal 


Á› km ° C° Vvọ 
nạ Vp A'ÝR Vụ 


(3.77) 


Độ lựa chọn S; là tỷ số giữa lượng sản phẩm P tạo thành so với lượng nguyên liệu A 
đã chuyển hoá: 


nạ ~ nạ IYal Đ Cp.Vạ — C?.Vụ Mai 


S2 3.78 
, nà =n, vẹ  CẠ.Vệ—C,Vạẹ Vụ D 
và đã có định nghĩa độ chuyển hoá U„: 
—n.  C?ˆ.V)-C,.V, 
U¿= Hạ BS —=_ Ca R (3.79) 
nẠ CƑ.Vạ 
Cho nên Ap=S;.U. (3.80) 


Như vậy hiệu suất sẽ đạt được cực tị, khi tích S;.U, đạt được trị số lớn nhất có thể. 
Biến thiên của hiệu suất A; cũng như của độ lựa chọn S; như là những hàm số của thời gian 
phản ứng đối với các phản ứng song song và phản ứng nối tiếp là khác nhau. Sản phẩm 
mong muốn ký hiệu là P, còn sản phẩm phụ không mong muốn ký hiệu là X, ngoài ra ở ví 
dụ này xem Vạ = const và Cẹ° = 0. 

Hình 3.5 a cho thấy sự phụ thuộc của A;, S; và U, vào thời gian phản ứng t cũng 
như kịt. Với hệ phản ứng song song, trong đó phản ứng tạo thành sản phẩm chính P với 
rp = k,.Cu và phản ứng tạo sản phẩm không mong muốn X với r„ = 2k:CÁ. Ngoài ra chấp 
nhận giả thiết k, = k;C.°. Khi chất phản ứng A chuyển hoá thì cả P và X đều hình thành. Bắt 
đầu phản ứng, độ lựa chọn S; = 0,5 và tăng lên theo độ chuyển hoá Ủ¿. Hiệu suất A; cũng 
tương tự. Khi Ủ, = I cả hiệu suất A; và độ lựa chọn cũng đạt cực đại. 

Và phản ứng nối tiếp A———>P-—~>—>»X trong đó cả 2 bậc chuyển hoá đều là những 
phản ứng bậc 1, đường biểu điễn A;, S; và U, như là hàm số của k,t như ở hình 3.5 b cho 2 
trường hợp k,/k, = 0,1 và kạ/k, = 1. Bắt đầu phản ứng S; = 1 và khi Uạ tăng, S„ giảm; còn Áp 
thì đạt cực trị càng cao, khi k„/k, càng nhỏ. 
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3) 


0,8 


_———_._ 
~- 


Ƒ —— b 
⁄⁄6p fer0= Áp, fị =0,1 ) 


0,5 


9,4 


kịt — 


Hình 3.5. Hiệu suất A,, độ lựa chọn S„ và độ chuyển hoá U„: 


a) của hệ phản ứng song song; 


b) của hệ phản ứng nối tiếp. 
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2.6. Tính toán thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn không đẳng nhiệt 
2.6.1. Quá trình phản ứng đoạn nhiệt 


Khi phản ứng hoá học xẩy ra trong một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm 
việc gián đoạn và đoạn nhiệt, trong phương trình cân bằng nhiệt của quá trình (3.41) sẽ 
không có số hạng k„.F„(T„~ T) đặc trưng cho nhiệt lượng được trao đổi với hệ. 

Trường hợp các cấu tử trong hệ chỉ được chuyển hoá trong một phản ứng độc lập (hệ 
chỉ có một phản ứng) thì: 


S)( A¿H,}, =rÍ— A,H), đo đó cân bằng nhiệt là: 


d(C .T Cà. 
đu) — Yy ra n)= TCA:H) (3.81) 
dt mạ p 
đem thế biểu thức động học từ phương trình cân bằng chất (3.36) : r= Ha " ào 
K ơ 
phương trình (3.81) ta có: 
ọ = 
d(C,.T) = KCARH) gu (3.82) 
P°|*‹| 


Nếu như p° =p= const và bỏ qua sự phụ thuộc nhiệt độ của A„H (enthalpie của 
phản ứng), tích phân phương trình (3.82) ta có: 
Cả (TARH) 


T=T°+ 
0°C2|vx| - 


(3.83) 
(ở đây, TỶ là nhiệt độ của hệ khi t = 0 và U„ = 0). Phương trình (3.83) cho thấy nhiệt độ của 
khối phản ứng trong thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng, hoạt động gián đoạn và đoạn nhiệt tỷ 
lệ thuận với độ chuyển hoá U,. Với một phản ứng toả nhiệt không thuận nghịch, nhiệt độ 
khối phản ứng sẽ đạt cực đại khi Uy = l: 


T„.. =T9 + CC” —T‹ AT, (384) 
p Cj|vx| 
với ẤT, KCgỦ (3.85) 
p°CM| 


là độ tăng nhiệt độ tối đa khi quá trình là đoạn nhiệt. 


Trường hợp phản ứng toả nhiệt, thuận nghịch, nhiệt độ cực đại có thể đạt được của hệ 
được xác định bằng điểm cắt nhau của đường cong Ủ„ = f(T) và Uxcg = f(T), với Uz¿p là độ 
chuyển hoá cân bằng. 
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Uy, cb = 


Ú,,pt(3-83) _ 


~_ —_ = m0 "O0 


T «c 


Hình 3.6: Xác định nhiệt độ cực đại cho hệ phản ứng thuận nghịch toả nhiệt xảy ra 
trong thiết bị khuấy lý tưởng, đoạn nhiệt. 

Thời gian cần thiết để tiến hành quá trình phản ứng trong một thiết bị khuấy lý tưởng, 
làm việc gián đoạn, đoạn nhiệt để đạt một độ chuyển hoá yêu cầu và do đó thể tích thiết bị 
cần thiết để đạt một năng suất sản phẩm nào đó, như đã biết được tính từ phương trình cân 
bằng chất (3.36), bằng tích phân ta có: 


si dÚ, 


tạ p 
p ° Im| 


(3.86) 

Khác hẳn với ở quá trình đẳng nhiệt, ở đây nhiệt độ của hệ là một hàm của độ chuyển 
hoá (3.83) và vận tốc phản ứng trở nên một hàm phức tạp của độ chuyển hoá và do đó của 
thời gian phản ứng. Bài toán không thể giải bằng giải tích mà chỉ bằng các phương pháp số 
hay đồ thị. 


Bằng phương pháp đồ thị, trước hết phải tính nhiệt độ T của khối phân ứng như là hàm 
số của độ chuyển hoá U„, tương ứng với các giá trị của nhiệt độ T và độ chuyển hoá U„ đó, 
người ta tính được hằng số vận tốc phản ứng k(T) và do đó li = f{T, Ủ¿). Ngoài ra cũng 
tính được khối lượng riêng của khối phản ứng p = f(T.U,). 

Sở 
Xây dựng đồ thị Đy , phụ thuộc vào U¿, tính được thời gian phản ứng cần thiết là 


F Đo 
° 


diện tích bị chắn bởi đường cong + ng Ủy với hai tung độ Ủy = 0 và U„ = U¿. Thể 
T1 Pạ 

tích vùng phản ứng tính bằng sử dựng thời gian phản ứng ty tìm được bằng phương trình 

(3.44). 
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——+ 


Hình 3.7: Giải phương trình (3.86) bằng để thị. 


2.6.2. Quá trình phản ứng đa nhiệt 


T 


nhiệt độ 


—>~ 


Ở các quá trình đa nhiệt, một phần nhiệt lượng sinh ra hay tiêu hao do phản ứng hoá 
học được trao đổi với khối phản ứng thông qua một bề mặt trao đổi nhiệt nào đó. Nếu như 
trong hệ chỉ có một phản ứng hoá học, nghĩa là: 3 r(-ApH j)=r(-A;H) thì cân bằng 


nhiệt của quá trình sẽ là: 


d(C T - S. 
=: )ý YÊS sEy đu +1 AgH) 


mạ 


Từ cân bằng chất như phương trình (3.36), nghĩa là: 
đÚ, _ 1 


` ca. thị 


C¿ p đU, 


ta có: T= .——. 
lvx| p„ dt 


Vì vậy: 


T - ° (- 
d(C, "—.. Ty Ck AnH) đÚ, 


b 


dt mạ pÐ |Jw| - dt 


(3.87) 


(3.88) 


Phương trình cân bằng nhiệt phải được giải đồng thời trong một hệ thống phương trình 


vi phân cùng với các phương trình cân bằng chất (3.36) bằng các phương pháp số. 


Để hiểu biết về nguyên tắc giải bài toán ta lấy một trường hợp đơn giản: 


p=P”= const 


€; = const 
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T„ =const và bỏ qua sự phụ thuộc nhiệt độ của nhiệt phản ứng, và xem trong hệ chỉ 
có một phản ứng hoá học bậc 1 


«+ = kCv = k.Ck(— Uy)= ke“ TC.Œ— Uy) (3.89) 

Ngoài ra xem các đại lượng: hệ số truyền nhiệt kụ„, bể mặt trao đổi nhiệt riêng tính 

cho một đơn vị thể tích khối phản ứng F„/Vạ, nhiệt độ trung bình của chất tải nhiệt T, , 
nhiệt độ và nồng độ ban đầu T", C„° của cấu tử phản ứng như đã biết. 


Với những điều kiện trên, đem bài toán về dạng giản đơn hơn, ta có thể viết phương 
trình vi phân cân bằng chất (3.36) và phương trình vi phân cân bằng nhiệt (3.88) thành các 
phương trình sai phân: 


DU vu. 
AU¿ _L e Z4i(1—U 3.90 
At h ĐƯỜNG _P 
= - M = 
` ` `... XAsH) AU, 90) 
At mạC? p°C¿  |V| = 


Để giải hệ phương trình sai phân này, người ta xuất phát từ nhiệt độ ban đầu T” và độ 
chuyển hoá ban đầu U„ = 0, rồi chọn lấy một khoảng chênh lệch nhỏ: AT; = T; — T° 


Ñ -E/RT A 
rồi tính k = k,„.e °'®” và tính được Í x] và thay vào phương trình (3.91). Vì AT, đã 
ì 


được chọn và tất cả các đại lượng còn lại cũng đều đã biết, cho nên có thể tính lại được giá 
trị AT, này bằng phương trình (3.90) tính được giá trị gần đúng tốt hơn: 


(AA,), =(Uy), = Uy = (Uy); 


(Độ chuyển hóa trung bình trong bước thứ nhất là: Ủy =(U/),/2 với (Uy), là độ 
chuyển hoá ở cuối bước thứ nhất). Với giá trị đó lại lặp lại quá trình tính toán và tính được 
giá trị gần đúng thứ hai của AT, và cứ như vậy cho đến khi kết quả tính được không sai khác 
nhau, sau đó người ta tính cho bước khác. 

Ngày nay, việc giải các hệ phương trình theo kiểu này không còn là vấn để lớn, vì sự 
phát triển của kỹ thuật tính toán đã rất cao, các loại hình bài toán trên có thể giải quyết 
nhanh chóng nhờ máy tính. 


2.6.3. Không chế tối tru nhiệt độ của quá trình 


Với những phản ứng không thuận nghịch, vận tốc phản ứng và do đó năng suất của 
thiết bị sẽ cực đại ở nhiệt độ cao nhất có thể có trong điều kiện kinh tế kỹ thuật hiện hành. 
Điều đó cũng đúng cho các phản ứng thuận nghịch thu nhiệt. 
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Nhưng với các phản thuận nghịch toả nhiệt, yếu tố động học (vận tốc của phản ứng) 
lại mâu thuẫn với yếu tố nhiệt động (hiệu suất cân bằng của sản phẩm mong muốn), vì vậy 
trong thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn cần phải có một chế độ nhiệt tối ưu khi tiến 
hành một quá trình hoá học thuận nghịch, toả nhiệt. 

Chẳng hạn có phản ứng: 

lvA|A +|va|B => |vc|C+|vs|D (3.92) 
với : 
Rẹ = k,CJlclal - k;.CllCl° 
(3.93) 
kị =(k,),e "ky =(k,);e Ph“T và E,>E,, 
Nếu như phản ứng xảy ra trong pha lỏng, ta xem nồng độ tổng của các cấu tử là không 


phụ thuộc nhiệt độ. Mô tả nồng độ của các cấu tử thông qua độ chuyển hoá, chẳng hạn của 
cấu tử A, ta có: 


Ivp| 
w , q bá lg 
Rc =(k,),.e #“RT(Có 3J*A(1—U,} le -EIcts| _ 


vc| Ñ | lvo| 6.4) 
ki k, e-E:/RT (Ì | Dị 9 L2 dị {vel+l*o| 
k5 "ĐẾN (bị) CỬ 
Thiệt độ tối ưu tìm được tại cực trị của vận tốc phản ứng: 
“ =0 (3.95) 
'Tính ra ta có: 
Tụy = Kể _ (3.96) 
(tÏ Y ko” FT _rmwi Jutsedsal 
mí &) E; VỀ ( hai 
k ra Iel 
| (¿}*a-U S"{s- "bi CậU ) 
Trường hợp đơn giản |v„|= |Va|=|Ve|=|Yo|= Lth: 
T-:= BE (3.97) 
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Để tính toán một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng hoạt động gián đoạn với chế 
độ nhiệt tối ưu, ta tính nhiệt độ tối ưu: T„ụ tương ứng với các độ chuyển hoá U„= 0,1; 0,2;.. 
rồi xây dựng đồ thị Tạ = f(U„) tương ứng với các nhiệt độ tối ưu như là một hàm số của độ 
chuyển hoá U„. Từ các cặp trị số phụ thuộc Try và U, ta tính được vận tốc phản ứng |R„ l 


từ đó xây dựng đồ thị C„%⁄|R„ | = f(U,), thời gian phản ứng cần thiết để đạt độ chuyển 
hoá U là phần điện tích giới hạn bởi đường cong C„%|R„ | — Ủạ với các tung độ U„= 0 và 
UẠ= UẬ. Phương pháp hoàn toàn tương tự như với quá trình đoạn nhiệt. Thể tích thiết bị 
phản ứng Vạ cần thiết để đạt một năng suất nào đó tính theo công thức (3.44). 


2.6.4. Lựa chọn độ chuyển hoá tối ưu 


Vận tốc phản ứng hoá học sẽ càng nhỏ khi phản ứng càng đi đến độ chuyển hoá hoàn toàn 
hoặc gần với độ chuyển hoá cân bằng (với các phản ứng thuận nghịch). Vì Vậy, người ta không 
bao giờ tiến hành quá trình phản ứng cho đến hoàn toàn hay đến đạt trạng thái cân bằng. 

Từ phương trình (3.43) ta đã có năng suất của một thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng 
gián đoạn, khi trong hệ chỉ có 1 phản ứng hoá học xảy ra(độ lựa chọn S„=]): 

-... .......' 
ñ = 
k " (tạ +f„) lai ( ty: 


(3.43) 


Khi năng suất n„ và chế độ nhiệt độ của thiết bị đã được ấn định, thì cồn lại có thể 
chọn để tính là độ chuyển hoá, thể tích vùng phản ứng hay thời gian phản ứng. 


Khi tích phân hệ phương trình cân bằng chất , cân bằng nhiệt, ta luôn luôn thu được 
một cặp giá trị tương ứng Ú¿ và t„ . Vậy thì đến độ chuyển hoá nào, hay với thời gian phản 
ứng nào, năng suất của thiết bị sẽ cực đại. Như đã biết, điều kiện cực trị sẽ là: 

dn 


—nUĐẾ 3.98 
đt (3.98) 


đủ, NI te đÍ_ ý 
đt || “ “đt tạ +ta 


Ta có: 


CY Cs ve (tạ + tạ)đUy = Uydt 
k4 MỊ ” (tạ + tạ)” 

dủp 

n= 0 <S>(t¿~+t„)đU, - U„dt = 0 
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dÚy _ Ủy 
dc tạ+ty 


3.99) 


Giá trị của độ chuyển hoá tối ưu U„ „„ và do đó thời gian phản ứng tối ưu tạ „„ để đạt 
được một năng suất sản xuất cực đại rõ ràng là tg của góc tạo thành bởi tiếp tuyến xuất phát 
từ điểm có hoành độ - t„„ trên trục hoành với đường cong Ux = f(t) (hình 3-8). 


Người ta cũng có thể đặt thêm câu hỏi là: tiến hành phản ứng đến độ chuyển hoá nào 
 'ì giá thành sản xuất của 1 mol sản phẩm sẽ là thấp nhất 


Nếu gọi K, là giá thành cho một đơn vị thời gian trong khi sản xuất, K; là giá thành 
cho một đơn vị thời gian trong khoảng thời gian chết, t„ và K; là chỉ phí phụ chẳng hạn tính 
cho nạp liệu, cho các lao động phụ, thay xúc tác mới... thì tổng giá thành sẽ là K. 


K=Kqt+K¿;ty + K: (3.100) 


Giá thành cho 1 mol sản phẩm sẽ là: 


«_—K _ (Kt+K;,tj+K¿) 


=—=—— xa — (3.101) 
" (2⁄9, 
KT chỉ có thể cực tiểu tại = =0 (3.102) 
Và khi đó có: 
quy Ú‹ (3.103) 


áp tt(K,t„+K,)/K, 


Độ chuyển hoá U„ cũng như là thời gian phản ứng tạ tương ứng với giá thành l mol 
sản phẩm là thấp nhất, chính là tiếp điểm cỏ» tiếp tuyến xuất phát trên trục hoành tại điểm — 
(K;t¿„ + K¿)/K;, của đường cong Ủx = £(). 


Hình 3.8 cũng cho thấy Ủy, và tạ „„ ch - “+: năng suất cực đại và giá thành 
cực tiểu là không trùng nhau. 
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5... ẽ. 
tch t[h] —= 
Năng suất 

cực đại Lu 
Giá thanh thấp nhất 


Hình 3.8: Xác định độ chuyển hoá tối ưu. 


II. THIẾT BỊ PHẢN ỨNG KIỂU ĐẨY LÝ TƯỞNG 
3.1. Khái niệm chung 


Thiết bị phản ứng kiểu đẩy, hay còn gọi là thiết bị phản ứng kiểu ống là loại thiết bị 
hoạt động liên tục rất phổ biến trong công nghiệp, đặc biệt để tiến hành phản ứng giữa các 
chất khí với nhau. Thiết bị phản ứng kiểu đẩy (hoặc kiểu ống) có không gian phản ứng là 
ống trụ với chiều đài rất lớn so với đường kính. Các chất và vật liệu phụ trợ luôn luôn đi vào 
thiết bị phản ứng từ một đầu ống, còn đầu kia liên tục tháo khối phản ứng ra khỏi thiết bị. 
Trong thiết bị không có cơ cấu khuấy trộn làm cho dòng chảy trong ống không hề bị xáo 
động, do đó chẳng những nồng độ các cấu tử mà cả nhiệt độ cùng các tính chất vật lý khác 
và cả vận tốc đồng chảy tại mỗi điểm đều khác nhau. Sự khác nhau đó tổn tại cả theo hướng 
trục và cả theo hướng kính. 


Trong phần này ta chỉ xét đến thiết bị phản ứng đẩy fý rưởng nghĩa là khối phản ứng 
vận chuyển trong ống theo kiểu piston (piston flow) trong khi phản ứng hoá học xảy ra, 
nghĩa là không có gradient vận tốc đòng theo hướng kính, không tồn tại sự khuấy trộn theo 
chiều trục, ngược lại theo hướng kính thì sự khuấy trộn xem như lý tưởng làm cho nồng độ 
các cấu tử tại một mặt cất là như nhau (không tồn tại gradient nồng độ theo hướng kính). 
Những thiết bị đẩy lý tưởng như thế này cũng không tồn tại một cách tuyệt đối trong thực tế, 
phụ thuộc vào quan hệ giữa các kích thước của ống, bản chất và chế độ chảy của đòng chảy, 
các thiết bị kiểu đẩy trong thực tế ít nhiều có sai lệch so với thiết bị đẩy lý tưởng. 
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3.2. Can bằng chất, cân bằng nhiệt cho thiết bị phản ứng kiểu đấy lý tưởng 
3.2.1. Cân bằng chất 


Trước hết do cấu tạo của thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng (kiểu ống) ta sử dụng để 
lập cân bằng chất và cân bằng nhiệt, phương trình ví phân cân bằng tổng quát trong hệ toạ 
độ trụ: 


ôC,_ [ô(C@,), ô(C,o,) 8*€).1@€)],a 8€) 
tt” ĐR: - để mi ðR?  R iIéP rạp T0) 


1 


Mặt khác ta giả thiết rằng tại mọi tiết diện ngang của thiết bị tđf cả các thông số đều 
phân bố đối xứng quanh trục: 


Như trên đã đề cập, trong điều kiện dòng đẩy lý tưởng ta có: 


+ Vận tốc dòng chỉ có thành phần theo chiêu trục nghĩa là œ„ = 0, = = 0Ö và tất 


cả các thông số chỉ phụ thuộc vào một toạ độ Z. mà thôi, nghĩa là: 


óC, —~ " ôp, |.*. h QC = + ðT ủy ˆ 
øR”U '72qFÙ 2q =0 Z7 “Ủ 


+ Không có khuấy trộn và dẫn nhiệt dọc trục, nghĩa là D„= 0 ; và À„= Ö suy ra: 
œC, ô”T 
:ượt =0 và À,. E =:=0 
Vì vậy cho nên phương trình cân bằng chất sẽ không có số hạng đặc trưng cho đối lưu 
theo hướng kính: 
%€,0,) _ 
@R 


Và cũng không có số hạng đặc trưng cho khuếch tán theo hướng kính, nghĩa là: 


D, x'Rx |" 0 
ôRˆ Rê@R 


Do đó phương trình cân bằng chất cho thiết bị đẩy lý tưởng sẽ là: 


ốC, ô(Œ,ø) 
—+L= _—— #+>, 


P 2z Hi (3.104) 


ki 
Trong trạng thái ổn định, thông số của quá trình tại một điểm nhất định là không thay 


Œ : 
đổi theo thời gian (S') =0; (§) =0; ) =0; và do đó trong phương trình 


1ó0 


Nị 
(3.104) số hạng đạo hàm theo thời gian sẽ không còn nữa. Đem thay @, =— và qđz = dVạ 
q 


(trong đó q là tiết diện của ống), ta có cân bằng chất cho cấu tử thứ ¡ trong một phân tố thể 
tích đVạ của thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng như sau: 


d(C,V)= qđZ5”vụr, = dV, Ð vặn, (3.105) 
j j 


Nếu như cấu tử thứ ¡ chỉ tham gia vào một phản ứng hoá học thì: 
bà = Vị 
j 


Mặt khác đã có (công thức 3.34a): 


ñ,=ñP+- Cñ°U, 
lv, 
C,Ý =C?Ý°+.ÝL CỰU, Œ®) 
l:| 
d(C,V)= vị #40, (3.106) 
k 
Từ phương trình (3.105): 
dV, =qdZ =C°y° đi (3.107) 


|#xlt 
Biểu diễn nồng độ cấu tử ¡ thông qua độ chuyển hoá U, có: 
0 
C, =<T—(C9 + LC?U,)=-P (C9 +. C9U, ) (3.108) 
Xà sít "HIỂU p | 


Thay phương trình (3.108) vào biểu thức động học bậc nhất r của phương trình (3.107) 
ta có cân bằng chất cho phân tố thể tích của thiết bị phản ứng đẩy lý tưởng, trong đó chỉ xảy 
ra một phản ứng hoá học bậc nhất: 
dU, 


k hổ (C?'+ Mi 
p | 


dV, =C?V* 


(3.107a) 


C¿U,) 
3.2.2. Cán bằng nhiệt 


Từ những giả thiết đã nêu ở phần trên, với cấu trúc dòng của thiết bị phản ứng kiểu 
đẩy lý tưởng, trong phương trình cân bằng nhiệt sẽ không có mặt số hạng đặc trưng cho 
dòng vận tải nhiệt thông qua đối lưu cũng như dẫn nhiệt theo hướng kính nghĩa là: 


HỒI 


Cũng tương tự như vậy do không tồn tại hiện tượng khuấy trộn và dẫn nhiệt và dẫn 
nhiệt theo hướng trục ta có: 
ô”T 


Àz s.L 


=0 

Như đã trình bày ở phần trên, trong phương trình cân bằng nhiệt tổng quát không chứa 
số hạng đặc trưng cho nhiệt lượng cần phải trao đổi với môi trường bên ngoài và thường đưa 
đại lượng đó vào điêu kiện biên mở rộng của bài toán, tuỳ từng trường hợp cụ thể. Với thiết 
bị đẩy lý tưởng đã giả thiết, trong phân tố thể tích không tồn tại gradient nồng độ, nhiệt độ 
theo hướng kính và cả theo hướng trục. Vì vậy nhiệt lượng trao đổi cần thường được đưa vào 
phương trình cân bằng nhiệt. Gọi dỘ là nhiệt lượng trao đổi từ phân tố thể tích: dV„ = qđZ 
thông qua bề mặt trao đổi nhiệt dF,,„ ta có: 


dỘ =k„(T, - T)đF, (3.108) 
dỘ  . : 3v 
——=k„Œ,-T)—*=-*(F„) (ý =T 3.109 
q2 a6.) ) (3.109) 


Trong đó : (F„),= _ : bể mặt trao đổi nhiệt tính theo một đơn vị chiều đài ống. 


Từ các biểu thức và phân tích ở trên ta có cân bằng nhiệt cho thiết bị đẩy lý tưởng 
không ổn định: 


Ø(C,1) _ ô(C;To,} k,Œ,), 
=- +—w` vÉL(T —T)+Ð (-AgH,}r (3.110) 
- .- ạ 0/-T) SN gHj}, 
Và trong thiết bị có trạng thái ổn định là: 
F 
0=-SCt9,), X„ŒxÖx T —T)+ 5 (-AgHj, G.19 
dZ hị Ƒ 
Đem nhân và chia số hạng thứ nhất của vế phải phương trình (3.1 1 1) với tiết điện ống 
q và lưu ý rằng: q.W,=Ÿ và Vọ =t„ 
Ta có: 


mạ d(C,T) . d(C,T) 
|. =mạ = 
q_ dZ đVạ 


k,Œy): („~T)+Ð'CA,H,}, (3.112) 
q i 
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Khi trong hệ chỉ xảy ra một phản ứng hoá học thì: 
3;r,(AnH,) =(~A,H,y 
1 


Mặt khác từ phương trình cân bằng chất (3.107) ta có: 


(0xr0 
Ắ€/¿V dU, (3.113) 
IYel dVạ 
Do đó: 
d(C,T _¬ 
Hy CC - kŒS)L dị, —T) 2 csýe CAH) đỤ, (.114) 
dVạ |9|  đV, 


Vấn đề còn lại trong việc tính toán thiết bị phản ứng là phải tính được thể tích (hay 
các kích thước cơ bản) của thiết bị phân ứng đẩy lý tưởng để đạt một năng suất nhất 
định ủ,. 

: L 


Việc giải đồng thời hệ phương trình cân bằng chất và cân bằng nhiệt phụ thuộc vào 
phương thức điều khiển nhiệt độ của thiết bị (quá trình đẳng nhiệt, đoạn nhiệt), cũng như 
phụ thuộc vào loại hình phản ứng hoá học (phản ứng đơn giản không thuận nghịch, phản 
ứng thuận nghịch, phản ứng song song...) Ta sẽ xết sau đây các trường hợp đó. 


3.2.3.Tính toán thiết bị đẩy lý tưởng đẳng nhiệt 


Trong thực tế ít khi tổn tại quá trình đẳng nhiệt trong thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý 
tưởng, thường sự sai khác nhiệt độ trong khối phản ứng khoảng vài ba độ, ta đã có thể xem 
hệ là đẳng nhiệt và cũng chỉ ở những quá trình có vận tốc phản ứng hoá học rất chậm với 
hiệu ứng nhiệt rất thấp. Trường hợp chung, quá trình đẳng nhiệt được đặt trên cơ sở giả thiết: 
Toàn bộ lượng nhiệt sinh ra hay tiêu hao do phản ứng hoá học trong thiết bị phải được trao 
đổi với môi trường bên ngoài và do đó việc giải phương trình cân bằng nhiệt trong trường 
hợp này chỉ nhằm xác định lượng chất tải nhiệt cần thiết, đảm bảo trao đổi nhiệt hoàn toàn, 
giữ cho quá trình ở trạng thái đẳng nhiệt ổn định. 


Thể tích vùng phản ứng cần thiết để đảm bảo một độ chuyển hoá nhất định cũng như 
đảm bảo nồng độ của cấu tử nào đó trong đồng chảy đi ra khỏi thiết bị, được tính bằng tích 
phân phương trình cân bằng chất (3.107): 


Ấy _ có (6c dU, 
 =CÍ P (3.115) 


Trong biểu thức động học: r, nồng độ của các cấu tử cũng phải biểu diễn qua độ 
chuyển hoá U„: 
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v 
C$U,)=--(C? +: T-C?U,) 
p la 


W9 
C.===(C) + 
M || 
Nếu như khối lượng riêng của khối phản ứng p là một hàm của độ chuyển hoá U,, bài 
toán phải giải bằng phương pháp số hoặc phương pháp đồ thị, trong đó xây dựng đồ thị 


0 
của hàm số: g/P 
Pr 


U,=0 và U,= UZ chính là thời gian phản ứng cần thiết ty = VN 


n | = ffU,). Phần diện tích bị chặn bởi đường cong và các hoành độ 
k 


Trường hợp V = const, từ phương trình (3.105) ta có: 


: Ú , đC 
đ(C, V) = dVạ 3 "ư„r =.= [. Là (3.116) 
h 


WJ 
2, 
! 


V, 
Đại lượng Ki có thứ nguyên là thời gian và gọi là thời gian lưu của khối phản ứng 


trong thiết bị phản ứng đẩy lý tưởng khi và chỉ khi: 
1. Nhiệt độ và áp suất trong toàn bộ thiết bị không đổi. 
2. Đại lượng Ÿ` được đo trực tiếp tại T9, P của khối phản ứng trong thiết bị. 
3. Phản ứng không kèm theo sự thay đổi thể tích. 
c0 


V ` 
Ngược lại, đại lượng V. thường được gọi là năng suất tính cho một đơn vị thể tích 
R 


vùng phản ứng (space velocify). Thời gian lưu trong thiết bị đẩy lý tưởng tính bằng các biểu 
thức sau: 


— &hđW, — seo @& đU, — Ct @ đU 
TH Ồ ` =@Ý Hs TP (3.117) 


Ví dụ 3.3: 
Để sản xuất liên tục butyl acetat, đùng một thiết bị phản ứng đẩy lý tưởng. Hãy tính: 
1. V° để đảm bảo năng suất 100 kg/h = 862,1 mol/h butyl acetat, với U, = U, = 0,5. 
2. Thể tích của thiết bị đẩy lý tưởng. 
GIẢI: 
Trong hệ chỉ có một phản ứng hoá học xảy ra, nên năng suất thiết bị: 
ñ =Ý vị C?U, 
k 


Cho nên: 
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.. .- 1.862,] : 
= = =0,958m 
lM.|CU, 14810905 kêu 


Ta đem so sánh phương trình (3.116) với phương trình (3.47) dùng để tính thời gian 
phản ứng cần thiết cho quá trình trong thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn, thấy hai 
phương trình này hoàn toàn đồng nhất. Cũng như trong điều kiện đẳng nhiệt, thể tích khối 
phản ứng không đổi, thời gian lưu trong thiết bị đẩy lý tưởng hoàn toàn như thời gian phản 
ứng cần thiết trong thiết bị khuấy lý tưởng gián đoạn ở ví dự 3.1, ta đã có ty = 0,53h, do đó: 

vụ? 


s—=0,53h 
Vụ 


SUY Ta: 
Vạ= 0,53.0,958 = 0,508mˆ 


Nếu như phản ứng hoá học kèm theo sự thay đổi thể tích, thì sự thay đổi đó chẳng 
những ảnh hưởng lên vận tốc dòng mà còn ảnh hưởng lên nồng độ của các cấu tử , nhưng sự 
thay đổi thể tích mà không lớn, gây ảnh hưởng trực tiếp lên lưu lượng dòng chảy, chẳng hạn 
khí phản ứng xảy ra trong pha lỏng thì thể tích vùng phản ứng cân thiết để đạt một độ 
chuyển hoá đã cho nào đó có thể tính bằng các biểu thức đơn giản như đối với phản ứng có 
thay đối thể tích ở thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn với các thông số đầu vào như 
nhau. Từ phương trình (3.36) và phương trình (3.107) với C_= Cÿ Ta có: 


6 
= = F0 (3.118) 
Tích phân ta được: 
t 
h =p° sa) (3.119) 


Trong đó p” là khối lượng riêng ban đầu, còn p(t) là khối lượng riêng của hỗn hợp 
phản ứng thay đổi theo thời gian. Cận trên của tích phân là thời gian phản ứng cần thiết 
trong thiết bị khuấy lý tưởng gián đoạn để đạt độ chuyển hoá yêu cầu: 

R đU 
tạ =C¡ | —< 3.115 
ạ =CÍ k G.115) 

Khi đó, bài toán thường được giải bằng phương pháp số hay bằng phương pháp đồ thị, 
trong đó xây dựng đường cong p”/p() là một hàm của thời gian. Diện tích chắn bởi đường 
cong xây dựng được với hoành độ t = 0, và t=t chính là Vy/V. 


Trường hợp phản ứng xây ra trong pha khí sự thay đối thể tích thường rất lớn, ảnh 
hưởng trực tiếp đến lưu lượng dòng chảy. Chẳng hạn có phản ứng: 
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|yA|A +... >|w;|P+... (3.120) 


Với mô tả động học: 
r=k.Ca (3.121) 
Thì thường người ta biểu diễn nồng độ C„ của cấu tử A bằng phương trình trạng thái 
khí lý tưởng: 
P 
C¿= Xu T— @.122) 


(trong đó P là áp suất chung, T là nhiệt độ của hệ và xạ là phần mol của cấu tử A). 


(3.123) 


Đem thay các phương trình (3.121) - (3.123) vào phương trình (3.115), trong trường 
hợp quá trình đẳng nhiệt ta có : 
v 
& 10 "n 


X 

Thế TỢI xế _ f- —ÐL— DEEI ME PSGULL- (3.124) 
Lấy tích phân ta được: 

sẽ xêU T lễ Đi in F du, (3.125) 
Tương tự như trên nếu như phản ứng: 

|VA|A +...—>|Ve|P+... (3.126) 
Với phương trình động học: 

r=k.CẬ (3.127) 


Thì thể tích vùng phản ứng cần thiết để đạt độ chuyển hoá U, là: 
nh 2 2 2 
¬¬" `. 
kịv vu XI : L=UẠ| l9ạ| lva| 
2 2> di. si] mứ- U 9} 


lva| lva| 


(3.128) 
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Ví dụ 3.4: 


Trong ví dụ này trình bày tính toán thiết bị phản ứng đẩy lý tưởng trong qui mô phòng 
thí nghiệm, nhằm xác định các thòng số động học của phản ứng hoá học, vì loại thiết bị 
phản ứng đẩy lý tưởng cũng rất thường dùng trong phòng thí nghiệm. Với thiết bị đủ nhỏ, 
trạng thái đẳng nhiệt nói chung là đảm bảo được và có thể tiến hành được với độ chuyển hoá 
rất thấp, nghĩa là thành phần môi trường phản ứng không biến động trong miền rộng, và 
cũng có nghĩa là vận tốc phản ứng trung bình F, trong toàn thiết bị xem là như nhau. Thiết 
bị phản ứng thí nghiệm như vậy được gọi là thiết bị kiểu vi phân và có: 


te 2 vụ, 
j 


Ề W § +Ũ 
ạ= Â(C.Ý)_ Añ, _ ñ =ú BiÊt 
AV, - AVWg AW 


Bài toán: 


Người ta tiến hành phản ứng tổng hợp sulfur cacbon CS; trong một thiết bị đẩy lý 
tưởng L = 35,2 cm, Vụ = 35,2 cm', T”= 600C, p = 1,01325 bar với năng suất 0,6 gam CS, 
trong một giờ (= 0,0079mol/h). 


Lượng lưu huỳnh S; đưa vào là: 0,238 mol/h. 
Methan CH, đưa vào là : 0,119 mol/h. 
Sơ đồ phản ứng: 


CH, + 2S; -> CS, + 2H;S và vận tốc của phản ứng có thể mô tả bằng hàm luỹ thừa 
bậc 2: 


r= k.Po,Ps, = k.Xep X; PŸ = kxeu,x; (101325) 
Trong đó x; ( = CH„, S,) là phần mol của các cấu tử methan và lưu huỳnh. 
Hãy tính hằng số vận tốc phản ứng k với: 


a. Bằng phương pháp tích phân phương trình cân bằng chất nghĩa là sử dụng 
phương trình (3.115) (thiết bị phản ứng tích phân). 


b. Bằng giả thiết xem thiết bị phản ứng là thiết bị vi phân, nghĩa là đàng phương 
trình (3.129). 


GIẢI: 
a. Phương trình (3.115) với W°CP = ñỆ, ta có : 


V, 


R 


Tu 


(a) 


DẠ¡) ) 
He, le, 
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rõ ràng muốn giải phương trình (3.115) phải có biểu thức động học |n.| nói chung, và ở đây 


chính là vận tốc biến đổi chất của cấu tử chìa khoá R„„„„„. Muốn bài toán tích phân được ta 
biểu diễn nồng độ các cấu tử theo phần mol. 


" 2RPYT HE 
mm, 3.0: 


Vẹạ, =-l,V;, =2 cho nên: SN =0 và >ủ, Ey 
0,119(1- Ượ,,) 


XœH, = "— 037 7 
: 0,238 - 2.0,119.UA, _ 0,238(1- Ua, ) 
"N 0,357 0,357 
0,119.0,238(1— Ueạ,)?1,0267 k ì 
Rẹn,= rÌYe,|=k 0357 = 4.383 q~ Uạ¿,) 
"Thay vào phương trình (4) ta có: 
W = 4,383 lu đUG,, c 4.383 Uọu, (b) 
ñG, k Ẻ (1-Ua„} k =UẠ@,) 
Tính Uạ„, : 
Vẹs 1";  0,0079 
I= —neœ Uà„, —> =—>+>=— =0,0665 c 
œ k«..| CH, *CH CH, TU 019 (c) 


Thay vào phương trình (b) tính được: 
_ 4383.ñe Ucn, _ 4383011900665 — ¡22 | 0'[ mol | 
Vạ(— Uạy, ) 35,/2.(1-00665) ` — |em”.barh 
b. Trường hợp xem thiết bị phản ứng là thiết bị vi phân, thì theo phương trình (3.29): 


m_ Le, -RQ, vã ñen Uca, — 0,119/0/0665 : 22410*] mol | 
AVy AV, 35,2 R 


cm°h 


Đã cho: 


Ra, =kPe›,Ðs, =k.Xe,X;.p” = kRo,,X. (1,01325)” = ko, 5a, 1026| TS 


Lưu lượng mol trung bình của các cấu tử tính như sau: 


Lập cân bằng mol cho cấu tử CS; ta có: 
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-ñỆ, =X =0,0079 ¬ 


1s, 


ñ,=ủ°+v,X 


và lưu lượng mol trung bình: 


¬.. 
1, =n; + Vi 
ñQ,=0+ co: =0,00395 mol/h. 
ñ, =0,238 — = 0,230 mol/h. 
ñặy, =0,119+ — =0,115 mol/h. 
ñụ„ =0+ 2. 99? — 0.0079 mol. 
và: 3;n, =0,357 mol/h. 
Do đó tính được: 
c —_ ñạy 0/115 
X =c=—=— = 0,322 
T" Xn, 0/357 
X, =0,645 
`. Re. | — 2/2102 
Xey Xs L0267  0,322.0,645.10267 


= L05010-| CEG 
c 


J 


Rõ ràng kết quả tính trong trường hợp này và trường hợp trước (a) là gần như nhau, 
chính vì vậy mà khi kích thước đủ nhỏ có thể xem thiết bị phản ứng đẩy lý tưởng trong 


phòng thí nghiệm như thiết bị vi phân. 


Bài toán trên nếu muốn tính năng lượng hoạt hóa của phản ứng, rõ ràng phải tiến hành 


thí nghiệm ở một số nhiệt độ khác nhau và từ đó tính được kạ và E. 
3.2.4. Tính toán thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng không đẳng nhiệt 


3.2.4.1. Tính toán thiết bị ở chế độ đoạn nhiệt 


Thực ra chế độ "đoạn nhiệt" chỉ có thể nói với các thiết bị phản ứng làm việc gián 
đoạn, vì ở các thiết bị liên tục, các dòng vật liệu đi vào và ra khỏi thiết bị thường có nhiệt độ 
khác nhau và đo đó nhiệt hàm khác nhau; hay nói một cách khác là tự các dòng vật liệu đó 


169 


đã mang (cấp) nhiệt cho vùng phản ứng hay lấy nhiệt ra khỏi vùng phản ứng. Tuy vậy khái 
niệm "đoạn nhiệt” sử dụng ở đây là khi giữa khối phản ứng và môi trường bên ngoài không 
tồn tại một hình thức trao đổi nhiệt cưỡng bức nào cả. Xét cho trường hợp nếu trong hệ chỉ 
có một phản ứng hoá học thì trong phương trình cân bằng nhiệt: 


h d(C;T) Đ, k„Œ)L ứŒT: -T)+ c¿v" CA,H) dU, 


3.114 
Â dV, q lvw.| đVạ ( ) 


sẽ không còn chứa số hạng đặc trưng cho nhiệt lượng cần trao đổi k„(F„),(T„~T⁄q. 

Nếu như giả thiết rằng nhiệt đung riêng C, không phụ thuộc vào thành phần của khối 
phản ứng và cũng không phụ thuộc vào nhiệt độ, nghĩa là C= 9H = const thì, từ phương 
trình trên ta có: 

0v;0 

V?( 
đc 

mạC, l»:| 


dU, (3.130) 


Qua tích phân ta thu được: 


' C?¿Ý° (-A,H) 
thạ©  lMị| 


T=Tm U, =T”+AT,U, (3.131) 
_ CV” CA,H) 


AT, 
°- mhạC5 |w| 


AT, được gọi là độ tăng nhiệt độ cực đại của khối phản ứng khi độ chuyển hoá 
U, = U¿,, x 1. 


Rõ ràng nhiệt độ khối phản ứng trong quá trình đoạn nhiệt phụ thuộc tuyến tính vào 
độ chuyển hoá. Để tính thể tích cần thiết cho một thiết bị phản ứng, ở đây phải giải đồng 
thời hệ các phương trình cân bằng chất và cân bằng nhiệt. Bài toán trở nên phức tạp hơn và 
thường được giải bằng phương pháp đồ thị hay phương pháp số. 

Bằng phương pháp đồ thị, tương tự như ở bài toán tính toán thiết bị khuấy lý tưởng 
làm việc gián đoạn đoạn nhiệt, trước hết vẽ đường thẳng T = f(U,) theo phương trình 
(3.131). Bằng các nhiệt độ tìm được, tính toán giá trị của vận tốc phản ứng tương ứng |⁄,|r 
trong phương trình cân bằng chất, sau đó xây dựng đường cong C;V°/,|r = f(U,). Thể 
tích cần thiết của thiết bị phản ứng chính là điện tích miễn giới hạn giữa đường cong với hai 
hoành độ U,= 0 và U, = UỆ 

Với quá trình gồm nhiều phản ứng (một hệ phản ứng phức tạp) bài toán trở nên phức 
tạp hơn nhiều. 
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3.2.4.2. Tính toán thiết bị ở chế độ đa nhiệt 
Quá trình đa nhiệt ( polytrope) nghĩa là không đẳng nhiệt mà cũng không đoạn nhiệt 
và bài toán tính toán thiết bị luôn luôn là hệ phương trình cân bằng chất và cân bằng nhiệt. 
Nghiệm (lời giải) của bài toán là phân bố nồng độ và nhiệt độ đọc theo thiết bị phản ứng. 
Nếu như ta xem cấu tử chìa khoá k tham gia nhiều phản ứng hoá học thì cân bằng chất 
thiết lập cho một phản ứng (phản ứng thứ j) sẽ là: 


„„ đU đdŨ,, 
qdZ=C£V°——1 =ñP——1 (3.132) 
r|vu| r|Vu| 
Với U,; là độ chuyển hoá cấu tử k, r, là vận tốc phản ứng thứ j: 
Trường hợp C,= C¡ = const, can bằng nhiệt sẽ là: 
rh,C,đT = k„Œ,),Œ, - T)đZ + q(Ö(-AH,)r,)dZ (3.133) 
j 
Ta xét một ví dụ tổng hợp: 
Ví dụ 3.5: 


Cần phải tính toán một thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng trong sản xuất allylclorua 
bằng phương pháp clo hoá propylen. Tại đầu vào của thiết bị, tỷ lệ giữa clo và propylen là 
4:1, chúng được đun nóng sơ bộ riêng từng cấu tử đến 200°C, 


Thiết bị phản ứng là một ống d = 5,08cm, được làm nguội bằng etylenglycol sôi làm 
cho nhiệt độ thành ống luôn là 200°C. 


Sơ đồ phản ứng hoá học là các phản ứng song song: 
(1) Tạo allylclorua: 

CI, + C;H, —> CH;= CH-CH,CI + HCI 
(2) Tạo thành 1,2 dicloruapropan: 

CI;+ CẠH, -> CH;CI - CHCI - CH; 


(3) Clo hoá tiếp tục allylclorua thành 1,3 diclorpropan 


Cl, + CH;= CH — CH,CI —› CHCI = CH - CH,CI + HCI 
Để cho bài toán đơn giản hơn, ta xem phản ứng thứ 3 xảy ra không đáng kể. 


Khi áp suất của hệ là 2,0265 bar, độ chuyển hoá của clo theo phản ứng (1) và (2) là 
hàm của chiều dài thiết bị phản ứng. Năng suất tính theo propylen là 3,576. 10 ? mol/s, theo 
clo là 2,144.10 ?mol/s. 


Cho: 
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Phản ứng 1 (a) r, = 8.936.107. °%"Fp._.. -Be, mol/s.m”. 
Phản ứng 2 (b) r; = 50,752.e "5T 6(pcu,).pc,, mol/s.m` 


(—A;H,) = 111790 J/mol. 
(~A,H,) = 184220 1/mol. 


Mc„„ =105.9; Mẹ, =36,0; Mục =30,1; May =117/2;M =128,5 


đielopropan. 


Hệ số truyền nhiệt k„ = 28,38 w/m?.k. 


Nhiệt dung riêng propylen (ø): 105,9 J/mol.k; clo (g): 36,0 J/mol.k; hydrocacbon (g): 30,1 
J/mol.k; allylclorua (g) 117,2 Jjmol.K; điclorpropan (g): 128,5 J/mol.K. 


GIẢI: 
Hệ phương trình cân bằng nhiệt và cân bằng chất ở đây phải giải bằng phương pháp 


số. Theo đầu bài, độ chuyển hoá clo phải được tính cho từng phản ứng dọc theo chiều dài 
của thiết bị, do đó phải lập cân bằng chất riêng cho từng phản ứng. 


Ta có: 
l*«j = lY«,| =l 


Từ phương trình cân bằng chất của thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng (3.107), ta viết 
cân bằng chất cho cấu tử clo ở đạng sai phân: 


AU, =ï-+}AZ () 
Hạ 

AU; =ĩ,-1-AZ (d) 
1Q 


Phương trình cân bằng nhiệt ở dạng sai phân: 
S Gm,C„)ÁT = 3),C„)AT =[f (~A,H,)+ï,(SAsH,)ÀAZ +k„ (E,) (1, — TAZ 


() 
Trong các phương trình (c) và (d) biểu thức động học r, và r; đã có ở phương trình 
(a, b) trong đó phải tính đổi p; = x;p là một hàm số của độ chuyển hoá. Ta có: 


x(—U,—U¿) 
CỊ: 2 
ụ Ù 
_ Xcjn, —xq¿(U, +U;}) () 


X 
CạH, H 
1-x¿.U; 
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nữy Œđ) 
ty! I-x%.U; 
Ù 
XqU, : 
Xua =——— 
HCI 1-x0,.U, IM 
9 
XạỦ, » 
diclo @ 
hán.” 1. x0 1Í; 


L a0 a0 ¬0 

hạ =n¡ -ña¡.U, -ña-U; 

h KD} -„Ị -Í[) 
ñẹay, =Tcj - ha .Ù, -ñ@-D; 


By =0+ñQ.U, 


allyl 
. LẠU 
ñựa, = 0+ ne,.U; 
ñụa =0+ñ¿.U 
HCI Ci 
Do đó: 


—ớm90 n0 cát 
3n, = nà the, — ñaÙ; 
ñ 


ñq s ñ¿Œ ~U, ~U,) 


x»& 
” Xn - ñ-heU, 
_ taq~U =U;) 
à I-xẠU; 
Đã có: 


p= 2/0265 bar; xạ =0,2;Xe¡, =0,8 (ở lệ 1:4). 


Do đó: 
Bè 2,0265.0,2.(1-, - Ú;) [bar]. 
1-0,2.U; 
_. _2026508-02U,-02U) gà 
M 1-0,2.U; 


Và các phương trình động học của hai phản ứng ta xét có dạng: 
-7609/T. (I -U¡- U;}(4 Miễn U;) 


1.020. [mol/m`.s] 
- 0,2.U, 


r, = 1,4679.10°. 


đ@Ò 


ạ@) 


(m) 
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p=83360,c =5, = Uy =U,)Ñ =U, —U,) 
King Viên (1-0,2.U,) 


[mol/m`.s] () 


Và bài toán sai phân được giải theo từng bước: 


1/ Xuất phát từ nhiệt độ đầu vào thiết bị phản ứng, người ta chọn một độ chênh nhiệt 
độ đủ nhỏ AT); nhiệt độ trung bình trong bước tính thứ nhất sẽ là: 
AT, 
+ — 
2 


(tất nhiên chọn AT, càng nhỏ nghiệm càng chính xác). 


T=T 


2/ Bằng phương trình (m) và (n) tính (ước tính) vận tốc phản ứng (r,), và (r;), Theo 
T, tương ứng và nồng độ đầu vào tương ứng, nghĩa là khi đó: 
U,=U;=0. 


3/ Với giá trị (r,),và (r;), đã có và giá trị 3 hỤE „ bằng phương trình cân bằng nhiệt 


(€) ước tính đoạn AZ, tương ứng với khoảng nhiệt độ đã chọn. 

4/ Sử dụng (rị),và (r;), cùng với AZ„ đã tính được (AU,), và (AU;), cho đoạn thứ nhất 
đó theo phương trình (c) và (đ). 

5/ Bằng giá trị (AU,), và (AU,), cũng như nhiệt độ cuối của đoạn đã chọn T, = 
Tỷ +AT, , tính chính xác (r,),và (r;), ở cuối đoạn thứ nhất, mặt khác tính (r,)? và (;)¡ ở 
đầu vào của đoạn này tương ứng với U, = U; = 0 và Tỷ nhờ phương trình (m) và (n) và lấy 
trung bình đại số (T,)¡ và (T; )¡ trong đoạn thứ nhất đó. 


6/ Dùng (AU,), và (AU,), để tính [> h,) ở đầu ra của đoạn thứ nhất đã chọn, lấy 
i I 


trung bình đại số (5e. ) theo giá trị có được của đại lượng này ở 2 đầu đoạn. 
Ï ! 


7/ Bằng giá trị trung bình (5e, ] AT, Œ,), và (T,), dùng phương trình (e) sẽ tính 
ị I 
được AZ, chính xác hơn, vì vậy tính được các giá trị chính xác hơn của (AU,), , (AU;), bằng 
phương trình (c) và (đ). 


Cách tính toán như vậy sẽ lặp lại cho đến khi nhận được các giá trị gần đúng liên tiếp 
nhau với những sai số chấp nhận được. Sau đó chọn khoảng nhiệt độ khác tiếp theo và lại 
tiến thành các bước tính toán như trên. Quá trình tính toán cần phải dùng phương pháp số 
cho cả hai khoảng nhiệt độ đầu tiên. 


1. Chọn khoảng nhiệt độ thứ nhất AT, = 20K nhiệt độ trung bình: 
T¡ =(273 + 200 +10) = 483K 
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2. Ước tính (r,),và (r;), cho khoảng nhiệt độ thứ nhất: 
(r,), = 1,4679.10°.e 75098) 4 = 8,4537.10?mol/s.m2 
(r;), = 8,3369.e19! 4 = 0,6274mol/s.mˆ 
3. Tính A2, từ phương trình (e), nhưng vì trong khoảng thứ nhất (bước), độ chuyển 
hoá còn rất thấp, cho nên ta lấy đại lượng 5ú, C,,) của dòng vào. 


3;(8,C„,) = 2,144.102.36,0 + 8,756107.105,9 = 9,854 [W/K]. 


-2x2 
= 08.10) Z _ - 268.102 tm2] 


-2 
Œ¿)L= ¬- 2,0268.10”* m? 


k¿„= 28,38 W/ m°.K.. 
Như vậy theo phương trình (e): 
9,854.20 = (8,4537.10?.111790 + 0,6274.184220)2,0268.102.AZ, + 
+ 28,38.0,1596.(200 — 210).AZ, 
Từ đó tính toán được: 
AZ,= 0,947[m]. 
4. Bằng các phương trình (c) và (đ) cũng như nhờ các giá trị (r,), và Ír,), từ 2/ và AZ/ 


từ 3 ta có: 
-3 
(AU,) =8.4537.102.229268:10— 0 x7 — 7 sóg 103 
2144.102 
-3 
(AU,) =0,6274.2:9268-19 — 0 947 = 5,667,102 


2,144.10? 


5. Ở cuối khoảng nhiệt độ thứ nhất T,= 493K và 


2 
E $ 2-18,43408.(1 - 000757 - 0.051 - 000757 - 00561714 - 00/054 - 
(ủi = 1,4679.10 ,@ 158/43408.(1 - 0.00757 - 0.05617)(4 - 0.00757 - 0056]7)/1 005617) =- 


= 1,0966.10" [mol/s.m']. 


2 +2 2 
E + L(L- 4.4385.10 - 44385,10 ^ 90 
(,)} = 8,3360,e 9999 -44385.10 J4 A4845.10 V921 _ 


=0,64093 [mol/s.m']. 
Ở đầu khoảng nhiệt độ thứ nhất T = 473K và 
(r)Ệ= 1,4679.10%.e5%% 4 ~ 6.0500.102 mol/s.mẺ. 
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(rạ); = §,3369.e 1% 4 = 0,57690 mol/s.m!. 
Giá trị trung bình sẽ là: 


— 6,059+10, 366 ¡ 
Œ),= 2 


— 0,57690 + 0,64095 
Œ, ), 2 


= 8,5125.10°[mol/s.m']. 


= 0,60892[mo!/s.m']. 


6. Bằng giá trị (AU,), = (U,), và (AU;), = (U;),, từ 4/ tính được dòng cấu tử (ñ, }} của 
cấu tử và Íñ,C : 4 cũng như Sứ ' GuI ở cuối khoảng thứ nhất, Ta có: 


(ñ,)Ÿ Imers] ñ,C„, Ÿ II 
Allylclorua (ñ} .U,= 1623.104 19,017.103 
1, 2 Diclorpropan (hạ N U, = 1.204.102 1,5474.101 
Clo (ñ„} .(1-U, - U,) = 2,0074.102 7,2265.10" 
Ftepylen (ñ„, }} .44 - U, - U,) = 8,4394.102 Đi nHg 
Hydroclorua HCI (hạ. y .U,= 1623.104 4,885.103 


> (ñ. _ } 9,839 


Như vậy: 


(Eae,] =|Qacø b `. ` Dung = 9,847 [W/K). 


2 
7. Bằng các giá trị trung bình (T,); và (T;), từ 5/ và X.lnc ", c,„} đã tính được từ 6/ ở 
trên, đem thay vào phương trình (e) ta có: 
9,847.20 = (8,513.107,1 11970 + 0,60892,18422012,0268.10?AZ + 
+ 2,8,38.(200 - 210).0,1596.AZ, = 201,35. AZi. 
AZ,= 0,978 m, AVạ = Vại = 1981.103 [m']. 


8. Bằng giá trị này của AZ¡ cũng như các giá trị (T,)¡ và (T; ), ta tính giá trị gần đúng 
tiếp theo của (AU;),, (AU;), theo phương trình (c) và (d). Ta có: 
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2,0268.10” 


AU,,=(U,), =8,5125.10? 
Và ệ sót) 2144.107 


.0,978 = 7,870.10”. 


2,0268.10” 


AU;),= (U¿), =0,60892^^“—— 
n6 Đời 2/144.107? 


.0,978 = 5,630.10”. 
9. Từ các phương trình (m) và (n), bằng sử dụng các giá trị gần đúng của độ chuyển 
hoá ở cuối khoảng thứ nhất mới tính được, ta có: 
(r)ÿ = 1,0960.10” [mol/s.m']. 
(r;)} = 0,64060 [mol/s.m']. 
Rõ ràng những giá trị này trên thực tế là gần như không khác với các giá trị đã giá 
thiết đầu tiên, cho nên việc lặp lại quá trình tính toán một lần nữa là không cần thiết. 


Khoảng nhiệt độ tiếp theo chúng ta lại chọn AT; = 20K. Nhiệt độ ở điểm đầu khoảng 
thứ 2 sẽ là: 


T? = Tử = 493 K 

Và ở điểm cuối sẽ là: 
TỶ = 513K, nhiệt độ trung bình là: 
T;= 503K. 

10. Giả thiết đầu vào các giá trị của (r,); và (r;); : 


G0; = L4679,1012ste (L- 0.0787 -0.05630)(4 - 0.00787 -0,05630) _ 
(1-0,2.0,05630) 


= 1,4897.10' [mol/s.m'1. 


11. Thay những giá trị này và Síac„} ở 6/ vào phương trình cân bằng nhiệt (©): 


9,849.20 = (1,4807.101,111790 + 0,69214.184220).2,0268.10°AZ¿ + 28,38(200 
- 230).0,1596.AZ¿ = 156,30.A2¿ 
Từ đó ta có: 
AZ; = 1,260 [m] 
12. Tính (AU,); và (AU;); bằng những giá trị từ 10/ và 11/ theo phương trình (c) và (d): 
(AU,), = 1,8952.10?(AU;);= 8,8052.10”. 


Như vậy độ chuyển hoá cho đến điểm cuối của khoảng thứ 2 theo lần tính gần đúng 
thứ nhất là: 


(U,); =-2,6822.102; (U;); = 1,4435.10', 


177 


13. Tính vận tốc phản ứng ở cuối khoảng thứ 2 theo phương trình (m) và (n): 
(r,); =0,17867 mol/s.m`; (r;)Ÿ = 0,66588 mol/s.m°, 
Trị số trung bình: 


()i +); _ 0,10166 +0,17867 


(); = n 5 = 0,14417 mol/s.m` 
0 E 
Œ),= (r;)› 2h £ C6421 066168 >.116544i l2 nF 


14. Bằng các giá trị (U,); và (U;); từ 12/ ta tính được dòng cấu tử (ñ,}) của các cấu 
tử riêng biệt và Ð `Íä,C,„ Ÿ' bằng phương pháp tương tự như đã nêu ở điềm 6/. Đã thu được: 


S)(0,C„}= 9,815 [W/K] 


Sử dụng các trị số trung bình (T, ); và (T;), từ 13/ bằng phương trình (e) ta tính được 
một trị số gần đúng, tốt hơn của AZ,: 


AZ; = 1/283m; (AV„); = 2,600. 10 m, 
(Vạ); = 4,581.10` mì. 


15. Bằng giá trị gần đúng tốt hơn đã có AZ; áp dụng phương trình (€) và (đ) ta tính 
được giá trị gần đúng chính xác hơn (AU,); và (AU;),. 


(AU,); = 0,01868; (AU,), = 0,08464. 
Như vậy: 
(U,); = 0,02655; (U;); = 0,14094. 
16. Những giá trị này của (U,); và (U;); sẽ được sử dụng để tính (r;)ÿ và (r;)y, theo 
phương trình (m) và (n): 
(r,);ÿ =0,17939 [mol/s.m`]. 
(r;); =0,66854 (mol/s.m°]. 
Bởi vì những giá trị này rất sát với những giá trị gần đúng đầu tiên cho nên quá trình 
tính toán có thể dừng lại. 


Khoảng nhiệt độ tiếp theo, người ta thường chọn hẹp hơn chẳng hạn AT = 10K, nhằm 
thu được một độ chính xác cao hơn. 


Kết quả tính toán tiếp theo bằng phương pháp từng bước trình bày trên hình 3.9 
và 3.10. 
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ỦI... Độ chuyển hoá do tạo thành Allylclorua 


Bà. T22 ng „U 
BS Ú¿ .. Độ chuyển hoá do tạo thành Diclorpropan „ 
ˆY ~—~— Hệ đoạn nhiệt ⁄ 
⁄ 
5 —— Hệ đa nhiệt ⁄ 
6ö 0á 
kì 
F- 
$9 
LÃ 
2 
5 02 
8 


Chiều dài thiết bị phản ứng (m} —®— 


Hình 3.9. Đường cong độ chuyển hoá cho quá trình sản xuất allytclorua 
trong một thiết bị đấy lý tưởng ( ví dụ 3.8} 


| s00 >>» 
c3 400 Phản ứng tiến hành “271 
° đoạn nhiệt ... 
“ 300 _Ẩ_+~” 
— = K h Ụ ˆ ` :&, 
200 =._“ Phản ứng tiển hành đa nhiệt 


Hình 3.10. Phân bố nhiệt độ cho quá trình sản xuất atlylclorua 
trong một thiết bị đẩy lý tưởng ( ví dụ 3.6). 
Từ các kết quả các ví dụ trên (ví dụ 6) ta có thể rút ra những kết luận tổng quát rất 
quan trọng sau đây: 


Ở những miền nhiệt độ thấp, vận tốc phản ứng 1 tương đối nhỏ hơn vận tốc phản ứng 
2 vì năng lượng hoạt hoá của phản ứng I lớn hơn năng lượng hoạt hoá của phản ứng 2. Mặt 
khác khi quá trình rút nhiệt của phản ứng tăng lên (do độ chênh lệch nhiệt độ giữa khối phản 
ứng và tác nhân tải nhiệt tăng lên), độ tăng nhiệt độ của khối phản ứng luôn có một giới hạn. 
Do việc rút nhiệt phản ứng, nhiệt độ của khối phản ứng đạt được 1 cực trị (khoảng 5,4 mét 
tính từ đầu vào thiết bị). Sau đó nhiệt độ khối phản ứng giảm. 

Nhiệt độ cực đại cũng không cao, chỉ khoảng 260C cho nên làm cho vận tốc của phản 
ứng l — phản ứng mong muốn — tạo thành allylclorua không tăng vượt quá vận tốc của phản 
ứng 2. Điều đó có nghĩa là phương pháp công nghệ "quá trình đa nhiệt" dùng để sản xuất 
allylclorua là không thích hợp. 
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Ngược lại, khi tiến hành quá trình đoạn nhiệt, nhiệt độ của khối phản ứng tăng lên cao 
hơn và quá trình tạo thành alylclorua sẽ thuận lợi hơn so với quá trình tạo thành 
điclorpropan. Để làm rõ vấn đẻ này, trên hình 3.9, 3.10 cũng trình bày cả những đường 
cong tương ứng, trong trường hợp quá trình là đoạn nhiệt. Trình tự tính toán cho trường hợp 
quá trình là đoạn nhiệt là hoàn toàn tương tự chỉ có trong phương trình cân bằng nhiệt sẽ 
không có số hạng: k,.(A„),.(T,, — T)đZ. mà thôi. 


Tuy vậy, trong khí tiến hành tiến hành quá trình đoạn nhiệt cũng hình thành một 
lượng đáng kể diclorpropan, bởi vì nhiệt độ của hỗn hợp phản ứng ở ngay đầu thiết bị đấy 
lý tưởng hãy còn rất thấp. Hiệu suất allylclorua sẽ cao hơn nếu như quá trình trong thiết bị 
có khuấy trộn ngược, ở nhiệt độ Khoảng 450°C (có thể xem thêm ví dụ sau ví dụ 3.10). 


3.2.4.3 Các thiết bị phản tng hoạt động theo phương thức "tự động" nhiệt 


Nếu như trong thiết bị phản ứng, xảy ra những phản ứng toá nhiệt thì về phương diện 
kinh tế, chắc chắn người ta sẽ cố gắng bằng mọi cách để tận dụng nhiệt năng đó của phản 
ứng hoá học. Chẳng hạn để đun nóng dòng nguyên liệu vào, đặc biệt khi phản ứng phải xảy 
ra ở nhiệt độ cao mà các chất tham gia phản ứng lại đang ở trạng thái nhiệt độ thấp hay ở 
nhiệt độ thường. Quá trình công nghệ như vậy người ta gọi là quá trình "tự động nhiệt" bởi 
vì ở đây để đun nóng dòng nguyên liệu cấp vào không cần phải cấp nhiệt từ bên ngoài cho 
hệ, mà nhiệt độ của phản ứng cũng vẫn đảm bảo. Quá trình tận dụng nhiệt, nghĩa là hệ làm 
việc theo chế độ "tự động nhiệt” sau khi các phản ứng đã châm mồi và hệ đạt trạng thái ổn 
định. Chúng ta xem xét hai trường hợp: 

1. Thiết bị đẩy lý tưởng đoạn nhiệt với trao đổi nhiệt giữa dòng khí phản ứng đi ra và 
dòng tác nhân phản ứng đi vào. 

2. Một thiết bị phản ứng kiểu ống chùm, trao đổi nhiệt bên trong giữa dòng khi phản 
ứng đi ra và đòng tác nhân phản ứng đi vào. 


Thiết bị trao đổi nhiệt 


Tự 


Hình 3.11: Sơ đồ thiết bị phản ứng kiểu ống có đun nóng dòng vào bằng dòng đi ra 
trong 1 thiết bị trao đối nhiệt bên ngoài. 
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3.2.4.3.1. Thiết bị đẩy lý tưởng, đoạn nhiệt, trao đổi nhiệt bên ngoài giữa dòng vào và dòng ra 


Chúng ta xét hệ như ở hình 3.11. Cân bảng nhiệt của thiết bị này, theo phương trình 
(3.131) trên cơ sở sử đụng những ký hiệu như đã trình bày ở hình vẽ 3.1] ta có: 
„_ CEV” (-AHH) 
Tế - T =— *—y.———~U, = AT,U, (3.134) 


Long Vk 


U, thu được từ biểu thức vận tốc phản ứng và điều kiện phản ứng như đã trình bày ở 
phần trên (phần 3.2.4.1). Thành phần hỗn hợp đi vào thiết bị phản ứng đã cho và với biểu 
thức vận tốc phản ứng đã có, U, phụ htuộc vào Tạ và vào tỷ số Vạ/ V”. 

Nếu như C không phụ thuộc vào nhiệt độ và thành phần của hỗn hợp phản ứng và 
bằng C2, thì cân bằng nhiệt cho thiết bị trao đổi nhiệt sẽ là (như là thiết bị đưn nóng sơ bộ, 
bể mặt trao đổi nhiệt là A„„): 

rnạC;(T. - Tỷ) = k„,.A „„ (Tế - Tạ) (3.135) 


Thay phương trình (3.134) vào (L.135) ta có: 
kVA 
Tạ - Tỷ =——~AT,U, (3.136) 
thạC, 

Từ đó, có thể thấy rằng sự tăng nhiệt độ của dòng vào trong thiết bị trao đổi nhiệt sẽ 
bằng độ tăng nhiệt độ trong thiết bị phản ứng, đem nhân với đại lượng k„.A„ v/(g.C M5 
Biểu thức ở vế trái của phương trình (3.136) tỷ lệ thuận với nhiệt lượng do mỗi đơn vị khối 
lượng của dòng vào nhận được trong thiết bị trao đổi nhiệt, biểu thức vế phải của phương 
trình tỷ lệ thuận với nhiệt phản ứng. Xem Tệ như một biến số, xây dựng sự phụ thuộc của 
các đại lượng ở vế phải và vế trái vào Hệ „ thì giao điểm của các đường cong sẽ thoả mãn 
phương trình và chúng (các giao điểm đó) là những điểm làm việc có thể của hệ. 

Hình 3.12 trình bày những đường cong với phản ứng toả nhiệt bậc nhất, và với các tỷ 
lệ V„/ Ý, khác nhau. Ở đây giả thiết rằng trị số Ky tỷ lệ thuận với „` `. Các thông số liên 
quan cũng đều đã trình bày trên hình 3. L2. 

Từ hình vẽ trên, cũng cho thấy rằng, một phương thức làm việc ổn định của thiết bị 
phản ứng với một độ chuyển hoá cao chỉ khi giá trị của tỷ số Vụ/ Vy lớn hơn một giới hạn 
nào đó. Trong vùng này, khoảng nhiệt độ trong thiết bị phản ứng sẽ rất nhạy với mỗi một 
biến động của đòng tác nhân phản ứng. 

Khi nâng cao đòng khối lượng của các tác nhân phản ứng, phản ứng sẽ bị dập tắt ở 
một giá trị nào đó của tỷ lệ V„/Vạ. Trong ví dụ của chúng ta xét là khí trị số đó giảm đến 
thấp hơn: 


V„/Vạ,=8,6s 


lã8I1 


Ị trà I* ke, ,k=192109expE13 S00/T) s1] 
©œ_ TÔ 
2 ö ° 
2 Cˆ HP e10  Í 
=2 
3 
_ 
a5 
5 
°S¬a 
f. . 
£ 
~ 
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Hình 3.12: Các điểm làm việc của thiết bị kiểu ống (đẩy lý tưởng) đoạn nhiệt có bộ. trao đổi nhiệt 
bên ngoài giữa dòng ra và dòng vào và đối với những giá trị V/V khác nhau. 
3.2.4.3.2. Thiết bị kiểu ống chùm, trao đổi nhiệt bên trong giữa hỗn hợp phản ứng và dòng tác 

nhân phản ứng đi vào 
Ở phần đầu của giáo trình này chúng ta cũng đã để cập đến việc điều khiển nhiệt độ 
thiết bị phản ứng kiểu ống chùm bằng dòng khí nguyên liệu của phản ứng. Bây giờ ta xét 
một cách định lượng thiết bị phản ứng kiểu ống chùm có trao đổi nhiệt giữa hỗn hợp phản 
ứng và dòng khí tác nhân phản ứng (dòng khí nguyên liệu mới đi vào). 


Sa) 


XờN: 


K 


` in 
mà, T2 ° 


Hình 3.13: Thiết bị phản ứng kiểu ống chùm trao đổi nhiệt bên trong giữa hỗn hợp 
phản ứng vả dòng tác nhân phản ứng đi vào. 
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Như hình 3.13 cho thấy, trong vùng đun nóng sơ bộ (chưa có phản ứng xảy ra. nghĩa 
là đỦ, = 0), theo phương trình (3.112), ta có: 


xmCj;4T; =k,(A„).(T, ~ Tạ)dZ 4.137) 


Và trong vùng phản ứng: 


thạC;dT¿ =k,(Av)(T,— Tg)dZ + C?9 đU, (3.138) 


Trong các phương trình này nếu xem nhiệt dung riêng của môi trường €; = const = 
Gà ngoài ra nhiệt trở giữa hai môi trường trao đổi nhiệt qua thành cũng bị hạn chế; y là 


phần dòng vào chảy qua bộ truyền nhiệt bên trong và điều đó cũng có nghĩa là phần (l~x) 
được dẫn thẳng vào vùng phản ứng. 


Điều kiện biên của bài toán là: 


T„= T? Khi Z =L (a) 
Tạ = Tạ =(1—+x)TỆ +xTƑ Khi Z =0 (b) 
U„=0 Khi Z =0 (c) 


Hệ phương trình trên có thể giải được bằng máy tính khi biểu thức mô tả động học là 
tường mỉnh và nhờ đó, ta có thể tính được các thông số AT,, k„(A „)/rh,€ p VẦ1. 


Để xem xét một cách định tính tính "tự động nhiệt" của thiết bị phản ứng kiểu ống 
chùm, chúng ta đưa ra đây một trường hợp đơn giản, trong đó xem x= ! (nghĩa là toàn bộ 
dòng tác nhân phản ứng đó đều qua trao đổi nhiệt và không có một phần khí nguyên liệu 
“còn nguội” nào được đưa thẳng vào vùng phản ứng cả). Đem phương trình (3.138) trừ đi 
phương trình (3.137), ta có: 

(AsH) 
l¿| 
Chú ý đến các điều kiện biên (b) và (c) đem tích phân phương trình ta có: 
(AsH) 
mhạC?»i| 


th„C;dŒT; -T,) = C¿ Ý° dU, (3.139) 


Tạ-Ty = CẠV° U,=AT,U,. (3.140) 


Đem thay biểu thức này cho số hạng (Tạ ~ T;) vào phương trình (3.137), ta có: 
mạ C; 


Kơi Ty ) 


sau khi tích phân từ cận z= 0 đến z = L„ ta có: 


đĩT; =-AT¿U,.dZ (3.141) 
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thạC, 
k„(A„) 


Trong phương trình (3.142), U¿ là độ chuyển hoá trung bình tính cho toàn bộ chiều 
đài của thiết bị và đại lượng AT. mô tả động lực trung bình của quá trình trao đổi nhiệt. 
Với mỗi hệ đã cho, Ủ, phụ thuộc vào Tạ và k„{A.) : 

mạ€ 


T 


(TỆ -T/)= x {U4 =AT,U, (3.142) 


Với những phản ứng thuận nghịch, U( là hàm số có cực trị của biến Tạ. Độ tăng 


nhiệt độ tổng thể của dòng vào là bằng tích của động lực trung bình của quá trình trao đổi 
k 


nhiệt AT,.Uu với đại lượng —*#—*ˆ 
mạC, 
Đô thị biểu diễn cả hai vế của phương trình (3.142) thành những hàm số của nhiệt độ 


°——”_ trình 


k,ÁA „) 


đòng tác nhân phản ứng đi vào lớp xúc tác với những giá trị khác nhau của 


bày trên hình 3.14. 


——— vẻ ứe] 


Hình 3.14: Những điểm làm việc có thể của một thiết bị kiểu ống chùm có trao đổi nhiệt bên trong 
(phản ứng thuận nghịch toả nhiệt). 


Cả những đường thẳng mô tả nhiệt lượng thoát ra từ hỗn hợp phản ứng (vế trái phương 


trình (3.142)) và đường cong mô tả nhiệt do phản ứng toả ta (vế phải phương trình (3.142)) 
q 


h . - NI Ẵ m . £ `. “ _ 3 
đều phụ thuộc vào giá trị của đại lượng ——*S, Điểm cất nhau giữa các đường thẳng 


k„(A„) 


thoát nhiệt và các đường cong toả nhiệt tương ứng chính là những điểm làm việc có thể của 
hệ. Với một năng suất đã cho, nếu như dung lượng trao đổi nhiệt (nghĩa là đại lượng K„À„) 
quá nhỏ và như vậy thì nhiệt độ của dòng vào Tạ thấp, và trên thực tế, độ chuyển hoá là 
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không đáng kể. Với điều kiện của đường cong (1) trên hình 3.14 đường thẳng còn cho thấy 
một điểm làm việc ổn định của thiết bị ở độ chuyển hoá cao. 


Ngược lại khi dung lượng trao đổi nhiệt trong thiết bị quá lớn (đường cong (3) trên 
hình 3.14) thì nhiệt độ của phản ứng sẽ quá cao và điều đó sẽ không có lợi cho phản ứng 
thuận nghịch, toả nhiệt. Vì vậy không nên chọn một dung lượng trao đổi nhiệt quá lớn so với 
mức độ cần thiết, chẳng hạn như tương quan đã có ở đường cong (2) hình 3.14. 

ứ 


R~p 


m  Ÿ , v.À2 
Thông số ky) thường không nhạy với sự thay đổi của năng suất (vì nó chỉ tỷ lệ 


thuận với rhựˆ ), còn hệ số truyền nhiệt k„ tỷ lệ với r„"“. Trong thực tiên từ đây người ta 


tính được bề mặt trao đổi nhiệt A.„„ mặt khác một phần của dòng tác nhân nguội không đi 
vào (1- x)1mnạ thiết bị trao đổi nhiệt, mà đi thẳng vào lớp xúc tác. Khi bề mặt truyền nhiệt 
hoặc bị bẩn, hoặc bị thu hẹp lại trong quá trình làm việc, cũng như do xúc tác trở nên kém 
hoạt động hơn, người ta đem tăng giá trị của „„ phần dòng vào đi vào trao đổi nhiệt, để đảm 
bảo một độ chuyển hoá cao hơn. 


5. Sai lệch về cấu trúc dòng trong một thiết bị đẩy lý tưởng 


Những sai lệch về cấu trúc đồng trong một thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng do hai 
hiệu ứng sau: 


a. Sự khuấy trộn theo chiều trục. 


b. Không đạt được một mức độ khuấy trộn lý tưởng theo hướng kính. 


có 
C Hình 3-15: Sai lệch với mô hình đẩy lý tưởng: 
Ø) ) a) Do tạo xoáy (khuếch tán theo chiều trục) 
b) Do dòng chảy màng (khuấy trộn theo hướng 
kính kém). 
a b 


Theo hình 3.15 a do lắp đặt mà ở lối vào và lối ra khỏi thiết bị tạo nên những dòng 
xoáy, chính các xoáy đó gây nên hiện tượng khuấy trộn theo chiều trục. Hình 3.15b chỉ ra 
trường hợp của một chế độ dòng chảy màng, ở đây vận tốc đòng phân bố thành dạng parabol 
theo đường kính dòng chảy và môi trường liên tục ở trên thành ống sẽ có thời gian lưu rất 
lớn hơn những phần tử khác và so với trong điều kiện thiết bị đẩy lý tưởng. Ngược lại các 
phân tử gần trục ống lại có một thời gian lưu ngắn hơn. Quá trình khuấy trộn theo hướng 
kính trong trường hợp này rất kém và trên thực tế chỉ là theo cơ chế khuếch tán phân tử. Một 


18S 


phân tố nào đó của dòng chảy sẽ bị trộn lẫn rất kém với phần khác mà gần như chuyển động 
một cách độc lập đi qua ống thiết bị phản ứng. Người ta gọi ở đây là đòng chảy phán lập (®). 
Tất cả những hiệu ứng đã kể trên đều làm cho độ chuyển hoá trong thiết bị giảm đi, chúng ta 
sẽ xem xét chúng một cách định lượng, ở phần sau. 


IY. TÍNH TOÁN THIẾT BỊ PHẢN ỨNG KHUẤY LÝ TƯỞNG, LÀM VIỆC 
LIÊN TỤC 


Nhờ khuấy trộn rất mạnh hay còn gọi là trộn lẫn hoàn toàn mà cũng như ở thiết bị 
khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn , ở đây nồng độ của tất cả các cấu tử, các tính chất vật 
lý của hỗn hợp phản ứng cũng như nhiệt độ đều như nhau ở mọi điểm của không gian phản 
ứng, vì vậy người ta còn gọi thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng là thiết bị “đẳng hướng”, 
nó hoàn toàn ngược với các thiết bị kiểu đẩy lý tưởng vừa xét ở phần trên. 

Về phương diện cấu trúc, nếu như điều kiện khuấy lý tưởng tồn tại, và thành thiết bị 
không gây nên một hiệu ứng nào đến vận tốc của phản ứng thì thiết bị phản ứng kiểu khuấy 
lý tưởng làm việc liên tục thường là những nỏi trụ có trang bị cơ cấu khuấy hoàn chỉnh . 

Nguyên liệu được đưa vào thiết bị và khối phản ứng liên tục được tháo ra khỏi thiết bị. 
Tất nhiên thiết bị cũng được trang bị các cơ cấu trao đổi nhiệt phù hợp với yêu cầu về nhiệt 
của quá trình . 


4.1. Cân bằng chất của các thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng làm việc liên tục 


Cũng như ở trường hợp thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn, sự khuấy trộn 
trong thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục là rất mạnh làm cho hệ số khuyếch tán các 
cấu tử dẫn đến vô cùng cho nên sự chênh lệch mật độ đòng dẫn là không tồn tại, hay nói 
một cách khác, trong phương trình cân bằng chất tổng quát, số hạng div(D,gradC,) không 
còn nữa, vì vậy ta có : 


= =~div(C, w)+ vu, (3.143) 
H 


Với toàn bộ thiết bị rõ ràng ta phải tích phân phương trình (3.143) trong toàn bộ thể 
tích phản ứng , mặt khác ta cững cần thấy rằng đại lượng: 
= 
_ {aiv(C, w)dV, là đại lượng mô tả sự khác nhau về lượng chất ¡ trong dòng chảy 
Vn 


vào và chảy ra khỏi thiết bị : 


nghĩalà — - [div(C,w)dV„ =C?V° -C?.WÊ =ñ? — ñệ (3.144) 
Vụ 
(*) có thể gọi là dòng chảy cách biệt (segregation flow). 
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Vy, TW 


Hình 3.16: Sơ đồ thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc liên tục. 


Vì nồng độ của các cấu tử và do đó vận tốc phản ứng tại mọi điểm trong không gian 
phản ứng là như nhau sử dụng phương trình (3.144) và tích phân phương trình (3.143) ta 
được : 


dCƑ ` : 
Vụ Ho =C?.V°TCÿ.V° + vụ, (3.145) 
! 


Với V° và WP là lưu lượng dòng vào và ra khỏi thiết bị, C? và CƑ. là nồng độ cấu tử 
thứ ¡ ở đầu vào và ở đầu ra cũng như ở trong thiết bị. 


Tỷ số Vạ / ÝỀ có thứ nguyên là thời gian, được gọi là thời gian lưu trung bình của 
khối phản ứng trong thiết bị : 
t= V„/VỀ (3.146) 
Sử dụng đại lượng thời gian lưu ta viết cân bằng chất cho thiết bị dưới dạng : 


E 0 xo E 
nh Hi ng vật, (3.147) 
đt t V NT 


Nhưng V°.p" = VẼ,pÈ cho nên : 


dCP C? pE CE 

—_-=-L,—_-_—L + Vr 3.148 
đi t p° +1 > 1U ( ) 

Trong đó p” và p” là khối lượng riêng của hỗn hợp ở đầu vào và đầu ra khỏi thiết bị. 


Như đã biết, với mỗi cấu tử tham gia phản ứng đều phải thiết lập một phương trình cân 
bằng chất và phương trình cân bằng chất đã được thiết lập (3.148) là cân bằng cấu tử thứ ¡ 
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tham gia vào j phản ứng hoá học (j = L,2....m), trong thiết bị khuấy lý tưởng liên tục ở trạng 
thái không ổn định. Vận tốc phản ứng hoá học ngoài là hàm của nồng độ các cấu tử còn là 
hàm của nhiệt độ, do đó hệ phương trình cân bằng chất bao giờ cũng phải giải đồng thời với 
phương trình cân bằng nhiệt . 


Trước hết ta xét quá trình đẳng nhiệt 

Trong trường hợp này, để mô tả sự biến đổi nồng độ của một cấu tử ¡ nào đó theo thời 
gian khi có chẳng hạn một sự thay đổi ngẫu nhiên của đầu vào (C¡, Ÿ°) hoặc khi thiết bị 
chuyển từ trạng thái ổn định này sang trạng thái ổn định khác chỉ cần hệ phương trình cân 
bằng chất (3.148). Hệ phương trình này có thể tích phân được khi quá trình hoá học không 
thay đổi thể tích (p°= p) và phản ứng là không thuận nghịch, bậc 1. Trường hợp chung nghĩa 
là với bậc phản ứng khác 1 (n # L) chỉ có thể tích phân được trong những trường hợp đặc biệt . 

2 2 sử 1a dC R s : : 

Ở trạng thái ổn định của thiết bị Ea =0 hệ phương trình cân bằng chất (3.148) trở 
nên đơn giản , thành một hệ phương trình đại số : 

0= C?.V°TCƑV? + Vạ 3 vụ, (3.149) 
1 


Hoặc : 
0= ñỆT-h; + Vạ 3 Vụ, (3.150) 
3 


Và viết theo dạng phương trình (3.148) sử dụng đại lượng thời gian lưu trung bình r, 
ta CÓ : 


9 ¬Ê E 
0=SLÊ.-=L+Š vu (3.151) 


Ví dụ 3.6 : 

Có phản ứng bậc 1 dạng: 
A->B 

Với vạ=-—l,Vpg=Í 


p°/p°= 1, Vụt, =-k.C„, kể từ t = 0, hãy tính xem sau bao nhiêu lâu, thiết bị hoạt 
i 


động ổn định. 
GIẢI : 
Theo phương trình (3.151), trong trạng thái thiết bị hoạt động ổn định ta có : 
° CẺ 
0= Ci _ 4$ _kCP „ (3.152) 
1 T h 
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với Cá; là nồng độ của cấu tử A đi ra khỏi thiết bị khi thiết bị ở trạng thái ổn định. 


lạ 
As__— Ì (3.153) 
C$- (l+kt) 


hoặc : 


Trong trạng thái không ổn định ta có phương trình (3.148) 


= CA LCP (3.154) 


Tại t =0 , C. = 0, tích phân phương trình này ta được: 


E F 
c “nr =. (1+9) (3.155) 
: | 


Lấy phương trình (3.153) đem trừ đi phương trình (3.154) rồi đem chia cho phương 
trình (3.153) ta có : 


A ~œr(Iskrltt 


mm”. (3.156) 
Cầs 


Thời gian cần thiết để nồng độ cấu tử A trong hỗn hợp phản ứng và do đó ở đầu ra của 
thiết bị thay đổi một lượng CÁ; —Cˆ. để đạt đến nồng độ C, s của trạng thái ổn định sẽ là: 


C;+C; 
tEng - b[°-S] (3.157 
+kt Các 


trong đó t = sa là thời gian lưu trung bình của khối phản ứng trong thiết bị. 


Trong trường hợp thiết bị ở trạng thái ổn định, và hệ chỉ có một phản ứng hoá học, 
thường sử dụng phương trình cân bằng chất ở dạng mô tả thông qua độ chuyển hoá của một 
cấu tử chìa khoá nào đó. 


Đã có với hệ chỉ xảy ra một phản ứng hoá học : 


: Vị „ 
nụ anh Ủy 
K 
Cho nên có : 
-E ở Vị, 
ñƑ ~ñ? =NkUx (3.158) 
K 


Đem thay vào phương trình cân bằng chất (3.150) ta được : 


= ñy.Ủy =Cs Ủ° Ủy 


` kh ket 


(3.159) 
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Trong biểu thức vận tốc phản ứng lvylr ở phương trình (3.159), nồng độ của các cấu 
tử cũng phải biểu diễn thông qua độ chuyển hoá của cấu tử chìa khoá U,: 
Vị 


«| 


E 
CS W4 2U: (3.160) 
p 
Thể tích vùng phản ứng cần thiết V„ để đạt được độ chuyển hoá U, khi cho trước điều 
kiện tiến hành quá trình : đẳng nhiệt, V°, CẾ.... Do đó tính được bằng phương trình (3.159) . 
kmolA; 


Khi cho trước một độ chuyển hoá và năng suất yêu cầu đệ | thể tích vùng phản 
ứng để đảm bảo năng suất đó sẽ là : 
Vạ = ñ,/Jw\|t (3.161) 
Trong biểu thức này , vận tốc phản ứng l,|r cũng phải được biểu diễn thông qua độ 
chuyển hoá U,. 
Bảng sau đây liệt kê một số công thức tính toán thể tích vùng phản ứng của các thiết 
bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục với một vài phản ứng điển hình . 


Bảng 3.2: Thể tích phản ứng cần thiết của thiết bị khuấy lý tưởng 
hoạt động liên tục (k¿: hằng số cân bằng phản ứng) 


STT Phản ứng Mô tả động học r Thể tích vùng phản ứng Vạ 
===`== 
: lva|A +... >|W,|P+... kề: vkCÍP/⁄2]a~U,) 
=.=.. 5... 
A+... P+.., n \ 
P THAI PPỤ T9 ý P2 »kC2/[Z⁄,] Uy} 
ñ, 
|v A+|w |B—>|» P+.. B/NẺ 
3 _ |YA|A+|Va|B—>|M,| kC,C; sc(2) Ẹ -E|qu, h~u, 
P lai 
kị Tiện cš : nạ.Kc 
1á — E 
+ dế VI NV k(P⁄2 JKc€;-0,)~€; ~‡ xU] 
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Ví dụ 3.7: 


Cần phải sản xuất butyl acetat trong thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục với năng 
suất 100kg/h (0,2385mol/s). Nguyên liệu của phản ứng là CH;COOH và C,H,OH theo tỷ lệ 
1:4,97, cho p”= p = const = 750kg/m' , Mouuo = 0,074 kg/mol, MG;scoo = 0,060 kg/mol, 
Mu¿„„= 0,116. 

r =k.C4?;:k =2,9.10”m`.mol's! 

Hãy tính thể tích vùng phản ứng cần thiết để U„ = 0,5 và tính lưu lượng dòng vào để 

đạt năng suất nói trên. 


GIẢI: 


Từ phương trình (3.159) ta tính được thể tích vùng phản ứng cần thiết để đạt độ 
chuyển hoá khác nhau: 


Vạ= TP với r= kC? =kC? (I—U„Ÿ 


Kết quả tính được ghi vào bảng sau đây: 


03 9,4 | 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 | 


U, 0,1 0,2 
Vạ(m)) |0,322 |0,420 [0.58 .0747 1075 |1,680 |2986 6,719 |26,875 


Để đạt độ chuyển hoá U„ =0,5 thì thể tích vùng phần ứng phải là : 
T 0,2395 
2,9.107”7(1753,2)(1—- UẠ)? 


Vạ = Vẹ =1,075m' 
Thể tích vùng phản ứng tương đương vớt một nồi dạng trụ đường kính 1m, cao 1,37m. 
Để đạt độ chuyển hoá n,= 0,2395 mol/s đồng vào phải có lưu lượng: 


% ñ, 0,2345 


(% ktu, 1753,2.0.5 
lMx| 


Nói chung, khi thể tích thiết bị phản ứng và các điều kiện ban đầu (C?,C?, Ỷ,, p9) 
cũng như các số liệu động học đã cho trước, người ta có thể tính được độ chuyển hoá của 
một cấu tử k nào đó, hoặc với những giá trị của độ chuyển hoá U, đã được chọn khác nhau 
ta bao giờ cũng tính được nồng độ của cấu tử trong hỗn hợp theo độ chuyển hoá đó (phương 
trình 3.160) rồi thay các nồng độ vào biểu thức động học trong phương trình (3.59) và tính 
được độ lớn khác nhau của vùng phản ứng cần thiết để đạt độ chuyển hoá tương ứng. 


=2,73.10°m”/s =0,983m?/h 
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Thường người ta cũng xây dựng đồ thị Vạ— U, bằng và đồ thị đó luôn luôn đọc được 
giá trị Vạ cần thiết để đạt độ chuyển hoá U, tương ứng. Ở ví dụ trên là bảng đã cho . 
Như đã biết, nồng độ của cấu tử trong thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục bao giờ 


cũng là nông độ của chúng ở đầu ra của thiết bị, cho nên cũng có thể đưa vào phương trình 
cân bằng chất đại lượng của đầu ra khỏi thiết bị. 


Đã có : 
K ủy 
n = 
X 1~Uy 
Cho nên: 
E VÿE 
Cạ.V° bởi Chi (3.162) 
1—Uy 
Đem thay vào phương trình cân bằng (3.159) 
Vạ =ñ£ ——S—- =Cặ. Và Sở ta tính được U, : 
b nh ch 
Vụ |yxÌr 
É VỰE 
DI SÀNG Q.163) 
Vạ|vx|F 
1+ E E 
C¿.V 
Đại lượng HAT không có thứ nguyên gọi là chuẩn số Damkoehler I: 
k 
V ly lr 
Du=—k— (3.164) 
PT NT 
Do đó phương trình (3.163) viết được : 
E x/È 
U,=l Thế = Dụ =1- : (3.165) 
Cậ.V? 1+Dạ lI+D„ 
Với phản ứng không thuận nghịch , bậc 1 nghĩa là (r = k. Cý ) 
V_.k 
Dạ = VỀ =kt (3.164a) 
Vì vậy : 
kt 
(3.166) 
*_ 1+kt 
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4.2. Ghép nối các thiết bị phản ứng khudy lý tưởng dây các thiết bị khuấy lý tưởng 


Trong thực tế, thường ít khí người ta tiến hành phản ứng trong một thiết bị khuấy lý 
tưởng duy nhất, mà chúng thường được nối tiếp lẫn nhau thành một dãy, gọi là dãy hoặc 
chuỗi thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng. Điều kiện phản ứng trong một thiết bị nào đó 
của dãy sẽ không chịu ảnh hưởng bởi các quá trình ở các thiết bị đứng sau nó, và trong dãy 
ta giả thiết ở mọi thiết bị đều đạt mức khuấy trộn hoàn hảo - khuấy lý tưởng (hình 3.17). 


Nếu gọi lần lượt các thiết bị là thứ 1, thứ 2, .... thứ n với N là số thiết bị đã được ghép 
nối nhau, trong điều kiện ổn định và với Vạ„ là thể tích thiết bị thứ n, cân bằng chất cho 


thiết bị thứ n đó sẽ là : 
0= ñ?.T-ñƑ ` TW.„(À Vu0), 


Nếu như trong hệ chỉ xảy ra 1 phản ứng hoá học thì : 
vn), =IV, 


thì cân bằng chất cho cấu tử thứ ¡ ở thiết bị thứ n sẽ là : 


0= ñ?, -ñỆ, +ÝV, 


R nY ¡h 
Mặt khác dãy là liên tục nên ta có : 
) đM = Ÿ, 


in-l 


T227. bác SEN bon HÌP) 


tna-l* 


Do đó phương trình cân bằng chất (3.168) có thể viết : 


¬E 


n —ñj„ +Ý, vị, =0 


¡n=l Run “in 


Với hệ chỉ có một phản ứng hoá học, ta đã có : 


ñ, =új +r—h.nyUy 
nh 

cho nên: 

LƠ nh + R | .Jñk ¡U „nel 

K 

và: 

ñạ n¿¡.U 

“Mạ Ai 


3.167) 


(3.168) 


(3.169) 


(3.170) 


G171) 


(3.172) 


(3.173) 
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đại 


ÿ lọu đạuB 9ñ uệi| 2ả)A uợi Buôn) Á{ jq 12! Buou} ŠU 30. ) o1 p ĐS :/E-£ JUỊH 


ụ 1zU 
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với U,„¡ và U,„ là độ chuyển hoá của cấu tử chìa khoá k từ Khi vào thiết bị thứ nhất cho đến 
khi ra khỏi thiết bị thứ n-1 cũng như thiết bị thứ n. nghĩa là : 


L) 7ð 2 E ^0 -E 
Cặ¡-V, — Cụ, .\, — Hẹn ~ đế n~i 


U sức b n—] 3.174 
ôi C;,Ý? ân, Xệt 
¬-..¬... 'òiÊg 

` SIINN Hy : 


Đem thay vào phương trình (3.172) và (3.173) vào phương trình (3.171) ta có : 
Vận (ÌVx|P), Và a(V |), 
TK, Chi 


(3.176) 


Ủy — Ũ,... =AUk„ c 


„n 


R„n ° 


——=(C,, , 3.177 
Vị “Âh} kh 


Trong các biểu thức (3.176) và (3.177) nồng độ của tất cả các cấu tử có mặt trong 
phương trình động học đều phải biểu diễn thông qua độ chuyển hoá U, : 


hoặc : 


Cũ, => Ết (Cả + 


lAU 


Ợ (3.178) 
Mì nÌ 

Nếu như nhiệt độ của tất cả các bậc của dãy như nhau , khi số bậc (số thiết bị) của dãy 
N đần đến œ , dãy các thiết bị khuấy lý tưởng sẽ hoàn toàn giống như một thiết bị đẩy lý 
tưởng. Thật vậy, từ phương trình (3.177) khi N — œ và cũng cũng có nghĩa là AU, „— 0, ta 
có : 


nzN AU 
m (C KTS =—= -c lết 


án sa RI(JVi.Liju KỈ 
Iẻ V, 
=i : V =—R 3.179 
_Đ) ¬ W 3.179) 


V„ ở đây là tổng thể tích của các thiết bị trong đãy, như vậy, tuỳ theo số thiết bị trong 
đấy, dãy các thiết bị khuấy lý tưởng có thể làm việc như một thiết bị khuấy lý tưởng (NÑ = 1) 
hoặc như một thiết bị đẩy lý tưởng (N —> œ). 


4.2.1. Phương pháp dại số tính toán thiết bị khuấy lý trưởng 


Trong trạng thái ốn định, cân bằng chất cho cấu tử thứ ¡ trong thiết bị thứ n là : 
0= Cô 1V - CV +M„ vụ), (3.180) 
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mặt khác: WỀ,pE, =VÝ pE, 


Cho nên :C? - Ba c‡ _, (rv,) | (3.181) 
Ki n-] pP in 7E Àkj j/n ' 


"n 
Nếu như trong hệ chỉ xảy ra một phản ứng hoá học, bậc 1, nghĩa là: 


b vi) =v,k„.C¿, thì phương trình (3.181) viết được : 
J n 


CỀ pề 
ln Đại Í (3.182) 


V ` 
Với tụ = NC là thời gian lưu trung bình của hỗn hợp trong thiết bị thứ n. 


n 


Từ phương trình (3.182), đối với thiết bị thứ l ta có n= I ; C;„ ¡ = C? 


CỀ, o° 
mm... = (3.183) 
Ca pc lT-v,kt, 


Trường hợp nhiệt độ ở mọi bậc của dãy như nhau, nghĩa là dãy đẳng nhiệt k, = k; 


=...... k„=..... = ky đối với bậc thứ 2 của dãy ta có: 
Cô p' Cũ»P? = Cũ Du === (3.184) 
Cj p C?ø; Cj pị (I-v,ktXI-v,kt,) 
Và cho bậc thứ N: 
Cÿ, p° 
mu... (3.185) 


Nếu như Vạ =Vạ, =.....= Vạ, có nghĩa là thời gian lưu trung bình của hỗn hợp 


phản ứng trong tất cả các bậc là như nhau : 1, = 1ạ=...... =1Ta= ....tụ thì : 

E p° 1 
» TLO———y (3.186) 
C?, py (-v,kdgẺ 


v;| cho nên độ chuyển hoá của nó kể từ đầu 


Cấu tử thứ ¡ là chất phản ứng thì v¡ = ~ 
vào bậc thứ nhất cho đến khi ra khỏi thiết bị cuối cùng của đấy N thiết bị khuấy lý tưởng nối 
tiếp sẽ là : 


hẼ CE ` bỏ 
TIN _ỊĐ CAN P: (3.187) 
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Sử dụng phương trình (3.86) vào đây ta có : 
1 


+ koh (3.188) 


1-UjnN= 

Phương trình (3.188) cho thấy rằng, khi cho trước các thông số động học (k), thời gian 

lưu trung bình và số thiết bị trong dãy, sẽ tính được độ chuyển hoá của cấu tử thứ ¡ nào đó 

U; qua quá trình chuyển hóa trong đãy. Ngược lại nếu như cho trước k và + và đòi hỏi một 

độ chuyển hoá U, nhất định nào đó , bằng phương trình này ta tính được số thiết bị cần thiết 
của dãy . 

~log( — U;) 


= 3.18 
log( +|v,|kr) kh 


Những biểu thức tính toán ở trên, như đã giả thiết là cho trường hợp đơn giản: 1 phản 
ứng bậc], thời gian lưu trong trong tất cả các bậc như nhau, nhiệt độ các bậc như nhau (dãy 
đẳng nhiệt), và trong thực tế rất ít khi tồn tại hệ đơn giản như vậy, hay nói một cách khác. 
các giả thiết để có một hệ đơn giản không phải lúc nào cũng thoả mãn đối với một hệ thực. 

Trong các trường hợp phức tạp: bậc phản ứng khác 1, thể tích các thiết bị trong dãy 
khác nhau,....bài toán tính toán hệ thống thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng trở nên phức tạp 
và thường phải giải bằng phương pháp số. Ở đây trình bày một phương pháp lặp gần đúng: 
phương pháp Newton — Raphson: 

Chẳng hạn có một cấu tử ¡ nào đó chỉ tham gia vào một phản ứng hoá học bậc m, 
nghĩa là : 


Òv.n), =v,k n(Củ„) ö 


Và nếu như phản ứng không kèm theo sự thay đổi thể tích có nghĩa là : 
Pì = D„= COnSI, 


Thì phương trình (3.181) có thể viết: 


th Đ Tn~i Cả, ' 
E =“l+v,k,t,(C?n) lá] (3.190) 
1n] 10 
Ta ký hiệu : 
= 2vk,t,(C2y) (3.191) 
CF 
S,= e- (3.192) 


1,n-I 


Với các ký hiệu đó ta viết phương trình (3.190): 
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fS,)=8,S— “(6)” ~1=0 (3.193) 


Nghiệm của phương trình này S, thoả mãn 1 > S, > 0, đo đó nếu ta chọn (S,)„ là một 
nghiệm gần đúng nào đó của phương trình f(S,) = 0 thì nghiệm gần đúng thích hợp hơn theo 
phương pháp Newton Raphson sẽ là : 


{(S„); 
S)=@0 3.194 
CS, = CS DEN ( ) 
Từ phương trình (3.193) ta có : 
fS,)=1- =x ca (3.195) 


Bằng sử dụng biểu thức này , theo phương pháp gần đúng Newton — Raphson ta có : 


R 
SỐ; ng )m =1 
(S,)„ 2 (S.)6 


(S)s.¡ SG (S;)„ — 
m 


(3.196) 
1— 


R m—l 
—(S 
2 tôn} 


Trong phương trình này œ là thứ tự bước lặp , m là bậc của phản ứng . Phương trình 
(3.196) có thể dùng để tính một dẫy thiết bị khuấy lý tưởng với bất kỳ giá trị nào của k, và 
tạ. Người ta bắt đầu tính từ thiết bị thứ nhất, .. và nhận được các nghiệm tương ứng S,, S;,.... 
Ÿ„. Với toàn hệ thống ta có : 


C, 
cụ =8,S,...Sự (3.197) 
Ta xét một ví dụ : 
Ví dụ 3.8: 
Cho phản ứng : 
A —> |w,|P VA=-Ì; V 
Xẩy ra trong hệ 2 thiết bị khuấy lý tưởng ghép nối tiếp với r, = 0,06635 ca" và 
r; = 0,09950. CẬ” mol/m°.s. (có nghĩa là k; > k, hoặc T; > T,), Vụi= Ÿ „;= ImẺ. Ÿ =0,5 
m/phút = 8,3.10?m3⁄s, Cˆ. = 1200mol/m`. 


Hãy tính độ chuyển hoá tổng cộng trong toàn hệ thống 
GIẢI: 

Nhận xét : 

- Hệ có hai thiết bị phản ứng bằng nhau. 
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- Quá trình phản ứng là đẳng tích V = const. 
- k¡z kạ: nhiệt độ ở mỗi thiết bị khác nhau . 
- Phản ứng có bậc khác I. 


Do đó bài toán không giải được bằng phương pháp giải tích nghĩa là không sử dựng 
được phương trình (3.196) mà phải giải bằng gần đúng . 


Với thiết bị thứ nhất: 


Phương trình (3.191) là : 


R,= 2(-1) 0,06635. _ - (1200) = ~3,8722 
83.10” 


Ta tính (S,), bằng phương trình (3.196) khi lấy (S,), = I, ta có trị số nghiệm gần đúng 

thứ nhất : 
1+ cớ Nhung 
==.=` 
là 0.8.3,8722 92 
2 

Bằng phương trình (3.196) ta tính tiếp hai bước nữa được (S,); = 0,2864 và 

(S,);= 0,2869 


(S);=L— =0,2404 


Từ (S,)„ = 0,2869 tính được độ chuyển hoá trong thiết bị thứ nhất 


C 
U,=1- C^—=I—§,=1-—0,2569 = 0/7131 


Am 


Như vậy C„., = 0,2869.C,„= 1200.0,2869 = 344,28mol/m" 
Tính cho thiết bị thứ 2: 
Rạ= 2(v¿ kiến Jnh 


=2(-(0, 0995. 1n3 =— (44.28) 7°” =~—7,4541 


Bằng phương trình (3. 196) với (S;),= 1 ta có : 


14 2241 ør_¡ 
(S0) =l==—— <2 ———š004304 


là nến F: 
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0,06394+ cC .(0,06394)°2 —1 


(S;),= 0,06394 =014874 
1+ 8-7451 (0 06344)92 


Tính tiếp một bước nữa ta thu được (S,); =0,15615 và theo phương trình (3.197) tỷ số 

nồng độ cấu tử A đi ra khỏi thiết bị thứ 2 C„ ;và đi vào thiết bị thứ nhất Cˆ sẽ là : 
Cụ¿ 
lôi e 


AI 


= (S,);.(S;), = 0,2869.0,15615 = 0,04480 


Độ chuyển hoá cấu tử A sau khi qua các hệ thống : 


C 
UA;=1— _= 


=I—-0,04480 = 0,95520 


Auo 
4.2.2. Phương pháp đồ thị tính toán hệ thống thiết bị phần ứng khuấy lý tưởng 


Phương pháp đồ thị thường được sử dụng để tính toán các hệ thống với biểu thức động 
học phức tạp, nhưng ở đây vẫn còn giả thiết nhiệt độ và thể tích của thiết bị trong dãy là 
bằng nhau. Mặt khác cũng phải chấp nhận rằng , phản ứng không kèm theo hiệu ứng thể 
tích. 


Phương pháp dựa trên phương trình cân bằng chất (3.176) 
Ư,„.=Uu,¡—- 4Ì kh (3.198) 
Cặụ.V, 
Trong biểu thức này, nồng độ các chất trong biểu thức động học r cũng phải biểu diễn 
thông qua độ chuyển hoá U,„. Như vậy U,„, sẽ là hàm của U, „. 


Ta biểu diễn hàm U,„,= f(U,„) lên đồ thị bằng các đường cong la, Ib, và lc tương 
ứng với phản ứng bậc I, bậc 2 và bậc 0. 


Ví dụ 3-9: 
Người ta tiến hành trùng hợp sryren (A) và butadien (B) trong 1 đãy thiết bị phản ứng 
kiểu khuấy lý tưởng ghép nối tiếp. 
Có thể mô tả phản ứng như sau: A + 3,2B -> Polimer 
Cho lvạl.r = k.C¿.Cạ với k = 1.10 °m”/mol.s 
C¿¡= 715 mol/m); C%¡= 3550 mol/m`. 


V? = 6,29.10””m” /s, và xem như thể tích của hệ là không thay đổi. 
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Đừ n~ 


Ẳ 
“ 


X2 %3 Ð4s 


Hình 3.18: Giải bằng đồ thị hệ các thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng ghép nối tiếp, 
với thể tích các thiết bị bằng nhau. 


ty =k(C¿„)” và V„„.k,(C§,) /Wỹ =1 
Hãy tính xem hệ cần ghép nối bao nhiêu thiết bị và thể tích mỗi thiết bị Vạ„= 26,5 m° 
để có thể đạt được độ chuyển hoá styren (A) Ủ, = 0,75. 
GIẢI: 


Rõ ràng nhiệm vụ của bài toán đã đặt ra có phức tạp hơn những bài toán trước đây ta 
đã giải bằng phương pháp đại số, đó là, mô tả động học phụ thuộc vào nồng độ của cả 2 cấu 
tử có mặt trong hệ. 


Ival.r = k.C¿.Cạ 


Cho nên ta giải bài toán này theo phương pháp đồ thị, 
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Ta có phương trình: 


MAN. lr 
Ủy „Ti = Ủy — —— 
l Cự ¡ 

đã có: 

CẠ-C,=v„.X 6> X Chiên 

Và 
Cậ -Cạ = vạX 
IV 
GCg=:C? _ 4Ì ce II 
lal 
nên: 
a ø ÌYal Ù 
Tạ = k,.Ca-Cy = k.C2Í = UA„) Chị ER bề ch, 
A 
cho nên: 
k.Vạ„.CA ÌYal 
ỨA„ằ=UA¿— thẻ? (—-U¿„)| Cai -—<CA¿U,„|= 
A.n-t A, Ci ( An) BỊ lva| AI! *“An 
=Ua„T— 4,213.1021 — Uụn) (3550 — 3,2.795 UA„) 

hoặc: Ua„-¡ = 1/257 UA„— 0,197 UT „— 0,150. 


Đây là một hàm bậc 2 của Ư„„, theo UẠ„. Theo phương pháp đồ thị đã trình bày ở 
trên, ta xây dựng đồ thị của hàm số này và vẽ đường thẳng phụ trợ U,„., = Ù¿ „. 


A= 1,257? - 4.0,15.0,107 = 1,580044 — 0,0642 = 1,515849 
VA =1.23117>1,23 


ve —1,257+1,23 =0126 
` —0,214 
—1,257—1,23 . 
UA„¿ = —-0214 ~ =l1,6 (loại) 


Để cho độ chuyển hoá styren đạt đến 0,75 ta cần đến 16 bậc (thiết bị khuấy lý tưởng) 
ghép nối tiếp nhau. 

Cũng có thể thấy rằng chỉ sau 6 bậc đầu tiên độ chuyển hoá đã đạt được đến một nửa 
độ chuyển hoá yêu cầu. Ở những bậc sau đó, phải tổ chức rút nhiệt phản ứng thật tốt vì phản 
ứng toả nhiệt. 
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Hình 3-19: Xác định số bậc trong dãy thiết bị khuấy lý tưởng. 


Với một hệ thống ghép nối nhiều thiết bị khuấy lý tưởng như vậy, trên thực tế chúng 
hoạt động giống như ở 1 thiết bị đẩy lý tưởng với thời gian lưu tương tự. 


Để tính toán hệ thống thiết bị khuấy lý tưởng mà thể tích các thiết bị trong dãy không 
bằng nhau, người ta sử dụng một phương pháp đồ thị khác. 


Hệ là ồn định và phản ứng đẳng tích từ phương trình cân bằng chất (3.181) đối với 
cấu tử thứ ¡, ta có: 


= vn), 
=. = 
C 


=—— 3.199 
€, Vu 3 : L 


in — *i¿a 


Chẳng hạn trong hệ xảy ra một phản ứng song song 
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Ta xây dựng đồ thị của hàm số bày ¡= Ra = f(CA) theo các giá trị của hằng số vận 
h 


tốc kị, kạ đã cho. 
Như vậy , với bậc thứ nhất của dãy, ta có : 


- „(Vai _ 


=— (3.199a) 
Của Cụ; Tì 
=>ị F1. 
j } Âj 
[kmol/m3 s1 
0 _. 
0 02 04 ;08 ;08: LÔ 
Đời cỰNG No Ợ A cạ {kmol/m3] 


qus c0us _ US „£in —— 
SA A2 (AI CAI 
Hình 3.20: Tính độ chuyển hoá bằng phương pháp đổ thị trong một dãy thiết bị khuấy lý tưởng 
ghép nổi tiếp với thể tích các bậc là khác nhau. 

Rõ ràng, nếu như ta vẽ đường thẳng xuất phát từ điểm (C;„, 0) ứng với nồng độ ban 
đầu của cấu tử A, với hệ số góc là —1/r, thì hoành độ của giao điểm giữa đường thẳng và 
đường cong là Rạ= f(U„) chính là nồng độ cấu tử A sau bậc thứ nhất của dãy : CỔ ƒ=Œ 
Phương pháp sẽ được lặp lại cho đến khi tìm được điểm cắt có hoành độ là C, ; theo yêu 
cầu, hay thoả mãn 


A0 


Nghĩa là đạt độ chuyển hoá của cấu tử A như đồi hỏi của bài toán. 
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4.3. Cân bằng nhiệt thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng liên tục 


Trong một thiết bị khuấy lý tưởng, ngoài nồng độ các chất , các tính chất vật lý của 
khối phản ứng, còn cả nhiệt độ của khối phản ứng là đồng đều tại mọi điểm. Vì vậy trong 
khối phản ứng không tồn tại sự chênh lệch về dòng nhiệt do dẫn nhiệt, nghĩa là: 

đivQA „/.gradT) = 0 


Cũng như ở các trường hợp trên (thiết bị khuấy lý tưởng gián đoạn, thiết bị đẩy lý 
tưởng), thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục được mô tả với những thông số công nghệ 
tập trung và ổn định, cho nên trong cân bằng nhiệt cho thiết bị, cần phải chú ý đến nhiệt 
lượng trao đổi giữa khối phản ứng và môi trường bên ngoài, trong khi ở phương trình vi 
phân cân bằng nhiệt tổng quát, đại lượng này được xem như một điều kiện biên mở rộng. 

Gọi nhiệt lượng được trao đổi với một đơn vị thể tích hồn hợp phản ứng là: 


3 _ KỰF 
hớc —* *#(T, -T) (3.200) 
Vụ Vụ 
trong đó k„ là hệ số trao đổi nhiệt |w/ m'”.K], T,„ là nhiệt độ trung bình của chất tải nhiệt, 
E, là điện tích bể mặt trao đổi nhiệt thì phương trình cân bằng nhiệt sẽ là: 


ô(pC,T = 
—_ =-div(pC,TW) + ` *(T,~T)+ # r(—AsH) (3201) 
R J 


Ta đem tích phân phương trình trên cho toàn bộ khối phản ứng khi thể tích khối phản 
ứng không đổi, thu được : 


~ Ídiv(C,pTw)dV, =(WpC,T)° -(WpC,T)? 
Vn 


là chênh lệch giữa dòng nhiệt kèm theo dòng chất đi vào và đi ra khỏi thiết bị. Mặt khác ta 
có T = TP; nên: 


dC,T) .. : _ 
Vụ —r =(ŸpC,T)° =(WpC,T)+k„E„ŒT,—T)+ VạS)(-AgH,}r, (3202) 
J 
và khí hệ là ổn định thì : 


0=(VpC,T)° -(VpC,T) +k,F„Œ, ~T)+ Vạ 3) (—AsH,)r, (3.203) 


Đã có cân bằng chất khi hệ chỉ xảy ra một phản ứng hoá học: 


bà 
- 1x-Ứ, 


¬ lvxr 


~. 
=C¿.V° (3.159) 
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cho nên với mỗi phản ứng thành phần thứ j trong hệ (j = 1,2,...m), cân bằng chất cho một 
cấu tử chìa khoá k sẽ là : 


¬.I U 
vuÍr, =C$.V°—9 =ủ$ —! và ta có: r=ñ$.—  — 
KP) K V KV j bã 
R R 


(3.204) 


Cho nên cân bằng nhiệt cho thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục trong trạng thái 
ổn định là : 


: : : =. ,vẰẰv, (CA4H) 
(VpC,T)—(VpC,T)° + k„.F„(T- TL) = 3U, "HIỆP (3.205) 
J Vụ¿ 
Nếu như trong hệ chỉ có một phản ứng hoá học xẩy ra nghĩa là : 
ụ -A„H 
XU, CAsH)/l,|=U, TẾ” (3.2054) 
j4 lYxl 
Ta có : 
(WpC,T)—(WpC,T)" +k„.E,Œ ~T,) =ñÿU, s: n (3.206) 
K 


Mật khác (Vp)° =(p) và nếu xem rằng nhiệt dung riêng của hỗn hợp không phụ 
thuộc vào thành phần và nhiệt độ của hỗn hợp thì ta có phương trình cân bằng nhiệt đơn giản 
như sau: 

(-AaH) 


Iw| 


Và cũng nếu với một phản ứng hoá học như đã giả thiết, với năng suất sản phẩm là : 


Ÿ°p,C?(T—T°)+k„.F„ŒT — T,) = ñkÚx 


(3.207) 


: Mì ä®U 
”'-= n 
8 ¿| Chi, 
>0 
và ve, 
C. 
Ta có: 
ñp°C° ly ` ` 
up C |xÌT —T5)+KE,(T~T,) =a, Ẳ GÓP, (3.208) 
CÚ, V, š 


Nếu như cho trước nồng độ ban đầu cấu tử A„, độ chuyển hoá cần thiết U,, năng suất 
thiết bị ñ, thì phương trình (3.208) còn chứa 4 ẩn số độc lập T, TỶ, T„. và F„. Chúng ta có 


thể chọn 3 trong số 4 thông số đó. Chẳng hạn chọn trước nhiệt độ phản ứng (cũng như nhiệt 
độ của dòng hỗn hợp phản ứng ra khỏi thiết bị) T, nhiệt độ dòng vào T? và nhiệt độ trung 
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bình của chất tải nhiệt Tv.. ta sẽ tính được diện tích bề mặt trao đổi nhiệt cần thiết F,„ 
ngược lại chọn trước T9, Tu. và E„ ta tính được nhiệt độ phản ứng T, với nhiệt độ phản ứng 
đó tương ứng với độ chuyển hoá U, cần thiết, bằng các phương trình cân bằng chất ta tính 
được thể tích thiết bị phản ứng. Nghĩa là trong trường hợp quá trình không đẳng nhiệt để 
tính toán hệ thống thiết bị ta luôn phải giải đồng thời hệ phương trình cân bằng chất và cân 
bằng nhiệt. 


4.4. Tính toán một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc liên tục khi xảy 
ra một hệ phản ứng phức tạp 


Trong một thiết bị kiểu khuấy lý tưởng làm việc liên tục khi xảy ra một hệ phản ứng 
hoá học phức tạp có thể đạt được độ chuyển hoá đối với sản phẩm mong muốn hoặc tốt hơn 
và cũng có thể xấu hơn so với trong một thiết bị kiểu đẩy lý tưởng. Bậc phản ứng và năng 
lượng hoạt hoá của từng phản ứng riêng biệt đóng một vai trò rất quan trọng. 

"Ta xét một phản ứng nối tiếp đơn giản gồm 2 phản ứng bậc 1: 


A——>—>›B——›C 


Nếu như C?=0 C¿=0 đồng thời mỗi phản ứng đều là đẳng tích thì từ phương trình 
(3.151) ta có cân bằng chất cho thiết bị trong điều kiện quá trình ổn định là: 


0 E 
0= CA _ CÁ _k.CE (3.209) 
T T 
E 
W.et +k,.CTƑ—k;.C¡ (3.210) 
T 
E 
0=—€€ +k,.CP (3.211) 
T1 


Từ (3.209) rõ ràng ta có: 


E 
= se St j (4.212) 
CẠ l+kr 
Và từ (3.210), (3.211) ta cũng có 
Có _ kự (3.213) 
C? (I+kr)(+k¿t) 
CC _._ kk£ (3.214) 


nH E (I +kz)ú +kzr) 
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Nếu như cấu tử B là sản phẩm mong muốn thì hiệu suất của sản phẩm chính là tỷ số 
E 
_5. 


Si 
phẩm cao nhất. Thời gian lưu trung bình tối ưu cũng tìm được bằng đạo hàm phương trình 
(3.213) theo t và giải phương trình: dC‡ /đr =0 thu được thời gian lưu tối ưu để đạt hiệu 


. Với một thời gian lưu trung bình nhất định, người ta có thể đạt được hiệu suất của sản 


suất cực đại với sản phẩm B là: 


V, Ư, 1 
T„=|r | “lay = (3.215) 
Ựự l tị lá , l tị *; 
và hiệu suất cao nhất có thể là: 
E 
E = : ; (3.216) 
C ? 
Á /MAX k; 
1+ | : 
| k, 


Từ phương trình (3.216) có thê thấy rằng, hiệu suất cực đại phụ thuộc vào tỷ số —, 
D 2 


nghĩa là phụ thuộc vào năng lượng hoạt hoá của từng phản ứng và vào nhiệt độ phản ứng. 
Tính toán một thiết bị khuấy lý tưởng trong đó xảy ra một hệ phản ứng song song 
cùng bậc, ta xét trong ví dụ sau đây: 


Ví dụ 3.10: 


Tính thể tích của một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng, làm việc liên tục để sản 
xuất allylelorua bằng clo hoá propylen trong pha khí. Để so sánh hai loại thiết bị phản ứng: 
khuấy lý tưởng và đẩy lý tưởng, các số liệu của quá trình phản ứng lấy như đối với ví dụ 
trước ở thiết bị đẩy lý tưởng (ví dụ 3-5). 

Quá trình là đoạn nhiệt. Do khuấy trộn mạnh, nhiệt độ, nồng độ các cấu tử và áp suất 


trong không gian phản ứng là như nhau. 
GIẢI: 


Vận tốc của phản ứng (tạo thành allylelorua và tạo thành 1,2 điclo propan) trong toàn 
bộ không gian phản ứng là như nhau, bằng hằng và phải tính theo nhiệt độ và độ chuyển hoá 
của đòng ra khỏi thiết bị phản ứng. Quá trình là đoạn nhiệt cho nên cân bằng nhiệt là: 

: N. ọ (-A,H,) 
(vpc,T) — (vpc,1} = nị 3 tụ, NA (a) 
1 


kị 
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Đối với một hệ phản ứng đơn giản (hệ chỉ có một phản ứng hoá học) người ta dùng 
phương trình cân bằng nhiệt (a) để tính nhiệt độ của hệ tương ứng với những độ chuyển hoá 
khác nhau. Từ một trị số của U, cùng với trị số của nhiệt độ TẾ người ta tính được vận tốc 
phân ứng Ir,!. Đem thay trị số của lr,l vào phương trình cân bằng chất. người ta tính được thể 
tích thiết bị cần thiết để đạt được độ chuyển hoá đã chọn. Trường hợp ta đang xét ở đây, ta 
phải lập 2 phương trình cân bằng chất: 

V 


Ứặi =lT. | số" (b) (cho quá trình tạo thành allylclorua) 
k 
Và 
V 
Ũ,¿ =l nạ | "mụ (c) (cho quá trình tạo thành 1,2 diclo propan) 
k 


Chỉ số k là để chỉ cấu tử chìa khoá, ở đây là clo. Để cho phương trình gọn hơn, ta bỏ 
chỉ số này không viết nữa. 
Trong ví dụ trước, ta đã có biểu thức động học: 
MyTF (—U, ME U,)(4 ~U,~ U;) 
(L—0,2.U,Ÿ 
( ~Ưj~ U;)(4 — U, = U,) 
(I-0,2.U,Ỳ 


|n| = 1.4679.10°.e"”“ mol/mŸ.s (4) 


|r.|= 8,3369.107.e 9” mol/m°s  (e) 


Nội dung của bài toán bây giờ là tính 5 ẩn số U,, Uz, TỶ, r¡, r; tương ứng với những giá 
trị khác nhau của thể tích thiết bị phản ứng. Thông thường người ta chọn I giá trị T”, sau đó 
bằng các phương trình (b), (c), (đ), và (e) tính toán tỷ số U/Ú;: 

U, |n| 1/4679. 997 


- (9 


U, |p,| 8.3369, 99 


Quá trình tính toán sau đây là cho trường hợp chọn TỶ = 450 °C. Theo (f) có: 


.ỦL ~ 6.7250 (8) 


2 


Điều gần đúng thứ nhất chúng ta có thể chấp nhận là tích VọC, không phụ thuộc 
nhiệt độ và không phụ thuộc thành phần hỗn hợp, nghĩa là: 


(vec,} = (vọc,Ÿ = VọC, (h) 
như vậy phương trình cân bằng nhiệt (a) của chúng ta sẽ là: 
Ý°B'C°»(TP ~T")= ñ;[U,(CA,H,)+ U¿(CA,H,)} () 


Sử dụng các số liệu của ví dụ trước (ví dụ 3-5) cùng với phương trình (g) ta có: 
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9,854(723- 473) = 2,144.10”.U;[6,7259.111790 + 184220] 1⁄s. 
Từ đây tính được: 
U;= 0,12277 và từ (g) tính được U, = 0,82576. 
Bằng những trị số này của U, và U; ta tính được (vpc,} =9,917J/s, thay vào 
phương trình (đ), ta có: 


~0,84054 — 0,12497)(4 — 0.84054 - 0,12497) 
(— 0,2.0,12497) 


lh[=14679.101,e seza 


=0,43437 mol/m°.s 


Với những giá trị của ñ¡, U, và r, bằng phương trình (b) tính được thể tích cần thiết 
của thiết bị : 


_ ñ¿.U, _ 2144.1020,84054 


V 
Mww 0,43437 


=4/149.10”m” 


Các giá trị tương ứng của độ chuyển hoá và thể tích thiết bị phản ứng với những nhiệt 
độ khác nhau được ghi ở bảng 3.2. 


Bảng 3.2: Độ chuyển hoá của clo và nhiệt độ phản ứng như là hàm số của 
thể tích thiết bị phán ứng trong quá trình clo hoá propylen 


Nhiệt độ Độ chuyển hoá clo R : Độ chọn lọc 
v3 in 4 Thể tích thiết bị 
phản ứng TÍ Theo phản ứng 1 Theo phản ứng 2 (tạo 1,2 Ws(m) U/(U,+U;) 

ỨC] (tạo allylclorua) U; diclo propan) U; & 
260 0,0476 0.1170 3,28.103 0,289 
300 0,1382 0,1612 4,23.10 0,482 
350 0,3289 0,1730 5,18.103 0,655 
400 0,5758 0,1536 7,28.10° 0,789 
425 0,7077 0,1345 11,00.103 0,835 
450 0,8405 0,1250 41,49.10? 9,871 


So sánh những kết quả này với những kết quả đã tính được trong ví dụ trước, khi dùng 
một thiết bị kiểu đẩy lý tưởng) thấy rằng, trong cùng một điều kiện ban đâu, nếu như quá 
trình được tiến hành trong 1 thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng, đoạn nhiệt thì hiệu suất 
allylclorua sẽ cao hơn trong thiết bị đẩy lý tưởng. Điều đó chính là do dòng vào ngay lập tức 
nhờ khuấy trộn mạnh mà được vận tải vào vùng nhiệt độ cao, có lợi cho việc tạo thành 
allylclorua, đồng thời nhiệt độ của vùng phần ứng là như nhất. 


Ngược lại, ở thiết bị đẩy lý tưởng đoạn nhiệt, nhiệt độ tăng đần và ngay ở lối vào thiết 
bị nhiệt độ còn khá thấp và có lợi cho phản ứng tạo thành 1,2 điclopropan. 
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Hình 3.21 đưa ra so sánh độ chuyển hoá clo theo cả 2 phản ứng song song như là hàm 
số của thể tích thiết bị và cho cả hai trường hợp: khi quá trình tiến hành trong thiết bị khuấy 
lý tưởng và trong thiết bị đẩy lý tưởng (ví dụ 3.5). 


Thiết bị KLT, đoạn nhiệt (ví dụ 3-10) 
——=—~ Thiết bị ĐLT, đoạn nhiệt (ví dụ 3-5) 


—— 


r 


Độ chuyển hoá clo U, & U; 


Độ chuyển hoá thành 
1,2-Diclorpropan, U; 


0 4 8 12 16 20 24 28 32 36 40 @¿ 
Thể tích thiết bị phản ứng Vẹ {10 ”mỶ] 


Hình 3.21: Độ chuyển hoá của clo như là hàm số của thể tích thiết bị phản ứng khi clo hoá 
propylen trong thiết bị khuấy lý tưởng, làm việc liên tục, đoạn nhiệt. 


4.5. Tính ổn định của các thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng, làm việc liên tục 
“Trong ví dụ 3.10 đã tính độ chuyển hoá và thể tích vùng phản ứng với 2 phản ứng 
song song toả nhiệt và trong đó đã chưa để cập đến tính đặc biệt của thiết bị phản ứng khuấy 


lý tưởng liên tục, đó là tính ổn định về thống kê và tính ổn định động lực của thiết bị. Sau 
đây ta xét tính ổn định đó cho trường hợp phản ứng thuận nghịch, bậc nhất, toả nhiệt. 


4.5.1. Thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục đoạn nhiệt 
Cân bằng chất cho cấu tử thứ k, trường hợp phản ứng bậc 1, Da, = K.t. Tà có: 


LIỆP, 
kt _ tkẹ® 


° I+kr l+xk,.e 


(3.217) 
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Trong đó t= Vụ / Nã và là thời gian lưu trung bình, k là hằng số vận tốc phản ứng, 
TẾ là nhiệt độ phản ứng (cũng có nghĩa là nhiệt độ của dòng hỗn hợp phản ứng đi ra khỏi 
thiết bị). 

Khi t = const, rõ ràng U, tăng, khi nhiệt độ tăng theo quy luật hàm số mũ. Ở miền 
nhiệt độ thấp thì đại lượng luỹ thừa trong mẫu số của phương trình (3.217) rất nhỏ hơn] và 
có thể bỏ qua. Ngược lại ở miền nhiệt độ cao thì nó rất lớn hơn 1, nghĩa là U, ~ I. 

Chúng ta xem xét trường hợp thứ nhất: không có trao đổi nhiệt giữa khối phản ứng và 
môi trường, nghĩa là k„„A„(TẺ — Tị,) =0, và người ta vẫn gọi trường hợp như thế này là 
quá trình đoạn nhiệt. Chúng ta cũng giả thiết rằng nhiệt dung riêng của hỗn hợp không phụ 
thuộc nhiệt độ và cũng không phụ thuộc thành phần của hỗn hợp, nghĩa là 
CỄ =C? =const, như vậy cân bằng nhiệt có thể viết: 


V°p°.C"( E ~T*)=ñ án u,,CA:H) 
lv] 
— (3.218) 
=C°Ÿ,. A,H) HE”. 
ti 1+T.k,eF” 


Vế trái của biểu thức (3.218) là chênh lệch nhiệt lượng giữa dòng vật liệu mang ra khỏi 
thiết bị, tức là nhiệt lượng được tải ra khỏi thiết bị trong 1 đơn vị thời gian và dòng vật liệu mang 
vào Ô„, còn vế phải là nhiệt do phản ứng hoá học sản ra trong 1 đơn vị thời gian Ô„. 

Biểu diễn Ò„ như là một hàm số của TỀ. (hình 3.22) cho trường hợp phản ứng toả nhiệt 


với C‡ = 3 kmol/m!, V°= 6.10? m%⁄, Ca CA:H) _ 2n 34 kJ/mõl. t=300s; kụ= 4,48.105 s}; 


IV 


E = 62,80 kJ/mol ta được một đường cong dạng chữ S. Cũng biểu diễn Ó, lên đồ thị, ta 
được một đường thẳng với góc nghiêng là V°,p°.C?. Đoạn cắt trục hoành của đường thẳng 
này là T = T°. Trên hình 3.22 ta vẽ những đường thẳng với những giá trị T = T” khác nhau và 
với p°= 1280 kg/m°, C? = 4,1878 KJ/kg và độ đốc của các đường thẳng là 32,155 KJ/(s.K). 

Tùy theo nhiệt độ của đồng vào T° mà đường thẳng tải nhiệt ra có thể cắt đường cong 
ta nhiệt của phản ứng, tại một, hai, hay ba điểm, mà hoành độ của các giao điểm đó là T”; 
thoả mãn phương trình (3.218). 

Chẳng hạn ta chọn các điểm làm việc A;, A, C, C¡, nơi mà đường cong toả nhiệt 
Ô¿ = f(T?) thoải hơn đường thẳng thoát nhiệt Ô„ = f(T?) thì khí có một biến động nào đó 
chẳng hạn nhiệt độ hỗn hợp phản ứng tăng lên, thì vì nhiệt được thoát ra theo Ộ ạ sẽ còn lớn 
hơn nhiệt phản ứng VI nên hỗn hợp phản ứng sẽ nguội đi, cho đến đạt trạng thái ổn định. 
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Ngược lại, nếu như nhiệt độ của hỗn hợp phản ứng bị giảm đi chút ít (nghĩa là dịch sang 
phía bên trái của trạng thái ổn định) thì ở đây đường cong toả nhiệt của phản ứng lại nằm 
cao hơn, nghĩa là nhiệt phản ứng sẽ làm cho nhiệt độ của hỗn hợp tăng lên đến vị trí ổn định. 
Các điểm A,, A, C, C; là những điểm làm việc ổn định của thiết bị. 


¿000 


kW 
Ôạ bzw 


Ôst; 


3000 


250 


400 


150 


1000 


50 


Hình 3.22: Đường cong toả nhiệt phản ứng Qạ và đường thẳng rút nhiệt như là hàm số của TẾ. 


Tại một điểm làm việc khác (chẳng hạn điểm B), nơi mà độ đốc của đường cong nhiệt 
phản ứng lại lớn hơn độ đốc của đường thẳng tải nhiệt di, thì khi nhiệt độ biến động — chẳng 
hạn tăng lên — thì nhiệt lượng tạo thành trong một đơn vị thời gian lớn hơn nhiệt lượng được 
tải đi, làm cho nhiệt độ của hỗn hợp phần ứng tăng lên mãi cho đến điểm ổn định tiếp theo 
(điểm C). Ngược lại nếu nhiệt độ của khối phản ứng lại bị giảm (phía bên trái của điểm B) 
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thì ở phần này nhiệt lượng tạo thành do phản ứng lại nhỏ hơn nhiệt lượng được tải đi trong 
một đơn vị thời gian, làm cho hỗn hợp phản ứng cứ như vậy càng bị nguội đi và trạng thái 
của hệ sẽ chuyển đến điểm ổn định tiếp theo là điểm A. 
Điểm B do đó là điểm làm việc không ổn định. 
Trong một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng, làm việc liên tục và đoạn nhiệt, nếu 
xây ra một phản ứng toả nhiệt thì các điểm làm việc ổn định của hệ phải thoả mãn: 
dQ, _ dỘ; 
đT°ˆ dTP 


(3.219) 


Nghĩa là, ở những điểm mà tại đó, đường thẳng thoát nhiệt đốc hơn đường cong toả 
nhiệt của phản ứng. 


Nếu như chỉ có một giao điểm giữa đường thẳng tải nhiệt đi và đường cong toả nhiệt 
hệ chỉ có ! điểm làm việc ổn định. Ngược lại, khi tồn tại 3 giao điểm thì sẽ có điểm làm việc 
ồn định dưới và điểm làm việc ổn định trên. Điểm ở giữa là điểm làm việc không ồn định. 

Trên hình 3.22, T/"và Tỷ là giới hạn của nhiệt độ của dòng vào. Nếu như nhiệt độ 
của đồng vào T°< T/ và T°> Tj' thì giữa đường cong toả nhiệt và đường thẳng thoát nhiệt 
chỉ có 1 giao điểm ứng với độ chuyển hoá thấp hoặc ở miền nhiệt độ cao, ứng với độ chuyển 
hoá cao. 

Bây giờ, chúng ta đã thấy là lúc nào một phản ứng đạt trạng thái “châm mồi” hoặc bị 
“dập tất”. 


Phản ứng được gọi là 


An" 


động trên 


châm mồi” khi phản ứng đó được tiến hành ở “trạng thái hoạt 
, còn phản ứng gọi là bị “đập” khi nó đi đến “trạng thái hoạt động dưới”. 


Sự châm mồi có thể được tạo nên: 

1. Thông qua việc tăng nhiệt độ đồng vào T° vượt quá T;` (hình 3.22) cũng ở những 
điều kiện phản ứng như nhau. Sau khi châm mồi xong, nhiệt độ có thể giảm chút ít tưỳ theo 
yêu cầu thì độ chuyển hoá cũng giảm đi chút ít. 

Nếu như nhiệt độ của dòng vào lại giảm đến dưới Tj” thì độ chuyển hoá sẽ giảm rất 
mạnh cho đến khi đạt một trạng thái ổn định khác trong miền nhiệt độ thấp và thực tế là 
phản ứng cũng không thể tiến hành được nữa (phản ứng bị dập tắt). 

2. Thông qua việc tăng nồng độ đầu vào C¡, đồng thời giữ nguyên nhiệt độ và lưu 


lượng dòng vào, cũng có nghĩa là đường thẳng mô tả quá trình thoát nhiệt là hoàn toàn 
cố định. 
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Việc tăng tị theo phương trình (3.218) nghĩa là kéo dài (giãn dài) giá trị tung độ của 
đường cong toả nhiệt phản ứng. Giá trị IS cho quá trình châm mồi phải chọn đủ cao, sao 
cho đường cong toả nhiệt phản ứng phải nằm cao hơn đường thẳng thoát nhiệt. 

3.Thông qua việc tăng thời gian lưu trung bình. Điều này sẽ đẩy đường cong toả nhiệt 
phản ứng sang phía trái, (xem hình 3.24). Để châm mồi một phản ng với một nồng độ các 
chất phản ứng đi vào đã cho, và khi đường thẳng toả nhiệt là cố định, thời gian lưu trung 
bình phải tăng lên đủ lớn, sao cho các đường thẳng thoát nhiệt không tiếp xúc với đường 
cong toả nhiệt nữa. Trong hình vẽ nêu trên thời gian lưu tăng đến trên 600s. 

Sau khi phản ứng châm mồi, thời gian lưu trung bình có thể lại giảm, nhưng phải đảm 
bảo > 150s. Ngược lại, phản ứng cũng không tiến hành được nữa, 


Nếu như trong thiết bị khuấy lý tưởng xảy ra những phản ứng có bậc cao hơn hoặc là 
những hệ phản ứng phức tạp thì đường cong toả nhiệt có thể có nhiều điểm uốn hơn, như ở 
hình 3.24 với trường hợp 2 phản ứng song song toả nhiệt cho thấy. Tương ứng, số giao điểm 
với đường thẳng thoát nhiệt cũng sẽ nhiều hơn. Với hệ đoạn nhiệt, mỗi giao điểm như là một 
trạng thái hoạt động có thể của thiết bị, và có thể xem xét trước theo thời gian hệ thức 
dQ; < đQ¿; 
ủƒ" “đi 


về tính ổn định của trạng thái hoạt động. 


Với các phản ứng thuận nghịch, toả nhiệt, đường cong toả nhiệt có 1 cực đại. Với các 
dỌ, = dỌ; 
đTẺ ˆ đTẺ 
không ổn định của các trạng thái làm việc của hệ thống. 


phản ứng này tiêu chí ( phương trình 3.219) cũng cho biết về tính ổn định và 


Với các phản ứng thu nhiệt, rõ ràng Qạ là đại lượng âm, nghĩa là đường cong toả 
nhiệt trường hợp này nằm ngược lại với các trường hợp đã xem xét (phản ứng toả nhiệt) đối 
xứng với đường cong toả nhiệt với trường hợp phản ứng toả nhiệt qua trục hoành. 

Hệ số góc của đường thẳng thoát nhiệt, như đã biết vẫn là đương, cho nên trường hợp 
này (phản ứng thu nhiệt) chỉ có l giao điểm giữa đường cong thu nhiệt và đường thẳng thoát 
nhiệt. Giao điểm duy nhất đó tương ứng với trạng thái làm việc ổn định của hệ. 

Tóm lại có thể thấy rằng, ở những phản ứng toả nhiệt xảy ra trong I thiết bị khuấy lý 
đÓnm, > dQ; 

dTF ˆ đT? 


tưởng đoạn nhiệt luôn luôn có những trạng thái làm việc ổn định của hệ khi: 


Khi điều kiện này không được đáp ứng sẽ dẫn đến I trạng thái làm việc không ổn định 
kinh khủng và khi đó: Nhiệt độ phản ứng, vận tốc phản ứng và độ chuyển hoá sẽ chuyển 
địch một cách ghê gớm từ những giá trị rất nhỏ đến rất lớn hay ngược lại. 
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Hình 3.23: Đường cong toả nhiệt Qạ như là hàm số của T, 
với hệ 2 phản ứng song song toả nhiệt. 


~#— Theo chiều tăng đần của thời gian lưu 


T ——> 


Hình 3.24. Đường cong toả nhiệt của phản ứng như là hàm số của Tš 
đối với hệ 2 phản ứng song song toả nhiệt. 


4.5.2. Thiết bị phản ứng khuáy lý tưởng, làm việc liên tục có làm nguội 


Ta xét một thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng, liên tục đang tiến hành một phản ứng 
hoá học toá nhiệt và cố làm nguội. Giá thiết rằng, hệ chỉ có I phản ứng và 
C? =Cj = const, cân bằng nhiệt với U„ theo phương trình (3.207) sẽ là: 

Ÿ'p°.ClÍZ -T1°Hk..A.(E—T}s 


w 


nh 
n? (- AaH) tk e SeP (3.220) 
lMÍĂ qị TK, cH 


S 

Vế trái của phương trình (3.220) này. mô tả nhiệt lượng do dòng tác nhân phản ứng 
mang đi và nhiệt lượng do trao đổi nhiệt. Ta ký hiệu tổng các nhiệt lượng này là Ỏ, , VẾ 
phải là nhiệt tạo thành đo phản ứng hoá học trong một đơn vị thời gian . Biểu điển hai nhiệt 
lượng này trong tương quan hàm số với nhiệt độ của hỗn hợp phản ứng TỶ, ta được đồ thị 
của Q„ là một đường thẳng có độ đốc là V°,p°. C?+ k,.Ay, và đoạn cất trục tung là 
-(V°.p°.C9 +k).AV ki, .- Đồ thị của nhiệt phản ứng trong một đơn vị thời gian trong 
tương quan hàm số với T” là một đường cong dạng chữ S. 

Khi quá trình công nghệ là đoạn nhiệt, như đã thấy điều kiện của trạng thái ổn định là 
biểu thức (3.219). Trường bợp quá trình có làm nguội chỉ một mình chuẩn mực như đã ghi 
ở biểu thức (3.219) thì không đủ đảm bảo để thiết bị làm việc trong tình trạng ốn định. 

Thật vậy, ta xét một trường hợp đơn giản: phản ứng bậc nhất, (r =k,€ Ni và 
Cý =Cÿ =const. Khi đó, phương trình cân bằng chất và cân bằng nhiệt cho trạng thái không 
ồn định [từ phương trình (3.148) và phương trình (3.202)} ta có: 

dC?_C}-C7 


—kCF 3.221 
đt 1 r ' } 


V đc tên ớt _ 
(t= vn là thời gian lưu trung bình, còn kí hiệu ¡ là chất phản ứng với v, =—]) 


0 ø đTỶ” — vo 0 =0 (r9 _TE 
Vạ.p°C$. đi = Ý°,p°.C‡(T° — TE) (3.222) 


+kw.Aw(Ty —TE)+ Vạ(—A„H)k.CƑ 


Hai phương trình vi phân này là không độc lập với nhau mà liên hệ với nhau qua đại 
lượng vận tốc phản ứng: 
-E 


r=k.CE =kạ.eRT” CẼ (3.223) 
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và như vậy, một thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng, làm việc liên tục có làm nguội, có trạng 
thái giống như một hệ được cấp chất và cấp năng lượng từ những thiết bị cung cấp liên quan, 
trao đối với nhau. 

Chẳng hạn, hệ đang ở một điểm ổn định như điều kiện 3.219 quy định, bông nhiên 
nhiệt độ phản ứng tăng lên trên giá trị nhiệt độ ổn định TỰ”, và ta thấy rằng do đó trước hết 
vận tốc phản ứng sẽ tăng và nhiệt độ của khối phản ứng cũng lại tăng (xem hình 3-25). 


Hình 3-25. Đường cong nhiệt độ TÊ và 
nồng độ Cj của một thiết bị khuấy lý 


tưởng làm việc liên tục tại điểm không 
ổn định. 


Nhưng cũng đo vận tốc phản ứng tăng lên mà trong khoảnh khắc ấy nồng độ chất 
phản ứng lại bị giảm đi xuống dưới giá trị Cƒ, trước khi nhiệt độ hạ xuống đến giá trị ổn 
định do cường độ truyền nhiệt tăng (đo chênh lệch nhiệt độ giữa hỗn hợp phản ứng và môi 
trường tải nhiệt tăng lên) và khi nhiệt độ khối phản ứng đạt được giá trị của trạng thái ổn 
định, thì vì nông độ chất phản ứng đã thấp, do đó vận tốc phản ứng thấp và nhiệt phản ứng 
toá ra cũng thấp và khối phản ứng như vậy sẽ lại bị nguội đi tiếp tục, nghĩa là nhiệt độ giảm. 
Điều đó lại làm cho vận tốc phản ứng chậm lại và nồng độ của chất phản ứng lại tăng lên và 
sau khi đạt được giá trị của trạng thái ổn định thì nồng độ của chất phản ứng vẫn ở vị trí cao. 
Đo đó vận tốc phản ứng lại tăng và nhiệt độ lại vượt qua giá trị của trạng thái ổn định. 


Giải đồng thời các phương trình (3.220) và (3.221) người ta thu được thông tin cần 
thiết cho trạng thái làm việc cũng như cho việc điều khiển hệ thống thiết bị khuấy lý tưởng 
làm việc liên tục. Đó là: 


-__ Thông tin về tính ổn định của những điều kiện làm việc ổn định nhất định. 


-_ Thông tin về hàm số chuyển tiếp, mô tả tình trạng làm việc của thiết bị khi thay đổi 
điều kiện làm việc, cho đến khi đạt được một trạng thái ổn định mới. 
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Do sự phụ thuộc của vận tốc phản ứng vào nhiệt độ là phụ thuộc hàm số mũ, bài toán 
không thể có nghiệm giải tích. Ở đây chỉ nêu phương pháp, để từ đó có thể cung cấp một số 
thông tin về trạng thái động của I hệ thiết bị phản ứng làm việc liên tục, chẳng hạn giải bài 
toán bằng mô phỏng trên một máy tính tương tự. Trong phạm vi giáo trình này, chỉ trình bày 
phương pháp người ta làm thế nào để đi đến những thông tin chính xác về một trạng thái làm 
việc ổn định, thông qua việc giải hệ phương trình đã được tuyến tính hoá. Ở đây trạng thái 


động của hệ chỉ được mô tả đủ chính xác khi sự sai lệch nhiệt độ và nồng độ so với trạng 
thái ổn định là rất nhỏ. 


Phương trình (3.221) và (3.222) cho trạng thái ổn định: 


C})—CF 
0=———*~kLCE (3.224) 
T 
LƯẾGG E c— 
——--.. G225) 
1 Vạp Cý p°C; 


` Vạ Vụ và TÀ thê ơi s 
trong đó: t= vụn = WF và là thời gian lưu trung bình. 

Đem phương trình (3.221) trừ đi phương trình (3.224) cũng như đem phương trình 
(3.222) trừ đi phương trình (3.225) và đặt chênh lệch nồng độ và nhiệt độ với trạng thái ổn 
định là: 


ÁC,= CÍ -C?. (3.226) 
AT=TE -T" @.227) 
Ak=k-k, (3.228) 
và như vậy, ta có: 
đẠC, AC, _ (kCƑ —k,CE Œ.229) 
dt 1 
và 
đẠT)__AT_ kwêy TỰ A1 Đ(CF-k,CS) — 3230) 


dt J.....- E 
từ phương trình (3.226) và (3.228) ta có: 
kCŸ — k,Cễ, = (Ak +k,)= (AC, + CỄ,)— k,CỄ, = Ak.AC, + Ak.CP +k,AC, 
(3.231) 


với một sai lệch rất nhỏ so với thông số của trạng thái ổn định, ta có thể bỏ qua số hạng 
Ak.AC: và thay: 
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k=k+ (§)x có nghĩa là Ak =k + tu (3.232) 


E.AT 
và có: Ak=k,+| ——.—- 3.233 
n ?) 
chú ý đến phương trình (3.231) và (3.233). từ phương trình (3.229) và (3.230) ta thu được 


một hệ phương trình tuyến tính: 


AC 
=: =an;ÁC, +a,;AT (3.234) 
EU =a,;ÁC, +a;;AT (3.235) 
dt b 
trong đó: 
| 
aụ=— ——k¿ (3.236a) 
T 
k.CUE (3.236b) 
8= — = 3.236 
` R} 
— (A,H) 
Aa= —È sa. 3.236 
12 nhe? § ( C) 


—. (3.236d) 


Bằng lấy đạo hàm phương trình (3.234) và (3.335) theo thời gian ta có: 


s y _ +BAC, =0 (4.237) 


dt 
d”AT đAT 
2œ +BAT=0 3.238 
dt FTRhệ ki v6, 
Trong các phương trình (3.237) và (3.238): 
20 = ai + 8y; (3.239) 
B =ãti-Aia — Aiz-Bai (3.239b) 


Sử dụng biểu thức nghiệm dạng: ÁC, ~ e" và AT~e*' ta thu được căn thức của phương 


trình đặc trưng: 
À;=œ+ LJœ° =B (3.240) 


Nghiệm tổng quát của phương trình vi phân (3.237) và (3.238) do đó sẽ là: 


220 


Cơn): (a-va: -RÌi 


AC,(Ð = Cue”" +C,.e*! =C, ve +Œ,.` : (3.241) 


qœ+ /a°-pÌ (a_ 'at-gẦ 
(2) V29) 


AT(@)=D,.e*"+D,.e**°=D,.e +D, 


(3.242) 


€, và C; cũng như D, và D; là những hằng số tích phân và sẽ tính được trên cơ sở các 
điều kiện ban đầu CƑ và TẺ cũng như từ các phương trình (4.234) và (3.235). 


Đem thay phương trình (3.341) vào phương trình (3.234) ta có: 


AT(t)= Giả: Tạ. + = 8n) và 
I2 12 


(3.243) 


So sánh phương trình này với phương trình (3.242) ta tìm được sự phụ thuộc sau đây 
của các hằng số tích phân: 


B0) (3.244a) 
3a 

D; = CÀ; ai) (3.244b) 
8 


Rõ ràng để cho các giá trị: AC, =Cÿỷ —C}, và AT =T —TựƑ giảm dần (đao động 
tắt dần), cũng có nghĩa là, để thiết bị phản ứng của chúng ta dân dần đi vào trạng thái ổn 
định thì trong phương trình (3.241) và (3.242) nhất thiết phải có: 

B>0 (3.245) 

Cũngnhư œ<0 (3.246) 

Khi đáp ứng những điều kiện ổn định (3.245) và (3.246), nghĩa là có B >0 đồng thời 
B> ơ? thì đao động sẽ là: 


AC,(Ð =e"“ÍC(.coset + C; sin œ1} (3.24) 
và AT(Œ)=ec” (D,.cos œf + D, sỉn œt} (3.248) 
Tần số dao động là  = 2v = x/B — œ (3.249) 


Bởi vì œ < 0 cho nên dao động này là dao động tắt dần và sau khi tắt dần hệ thống 
nằm ở một điểm đứng yên ổn định (vùng a, hình 3.26). 

Nếu như B > œỞ và B > 0 (điều kiện ổn định được thoả mãn), nhưng œ > 0 thì biên độ 
dao động sẽ tăng lên và dao động sẽ tiếp diễn và không đạt được trạng thái tương ứng với Ï 
điểm đứng yên. 

Nếu như B > œ? và œ = 0, thì sẽ có đao động không tắt (đao động vĩnh cửu) quanh 
điểm đứng yên) — xem thêm hình 3.25. 
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Hình 3.26: Các vùng làm việc của một thiết bị khuấy lý tưởng, 
liên tục được mô tả trên hệ tọa độ J-œ. 


Như vậy, để cho một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng hoạt động liên tục làm 
việc ổn định, phải thoả mãn hai điều kiện trong đó điều kiện B > 0 (phương trình 3.245) là 
hoàn toàn trùng hợp với tiêu chí ổn định, như đã trình bày ở phần trước về độ đốc của các 
đường cong (phương trình 3.219). 

Tiêu chí thứ 2 của tính ổn định (phương trình hình 3.346), cũng có nghĩa là œ < 0 mô 
tả điều kiện cho tính ổn định động lực. 

Trạng thái ổn định của thiết bị khuấy lý tưởng tại một điểm làm việc ồn định có thể 
dễ dàng thấy trên đồ thị  — œ. (hình 3.26). Ở đó mô tả những miền ổn định khác nhau. 
Miễn ổn định (B > 0, œ < 0) nằm trọng góc phần tư thứ 4, trong khi vùng của các hệ có khả 
năng dao động (B > œ?) nằm trong phạm vi của cung parabol đã được giới hạn. 

Như ở phần trên đã trình bày, với thiết bị phản ứng đoạn nhiệt sẽ không có số hạng 
k„.A„AT/Vạ. Từ phương trình (3.236a) đến (3.236đ) và (3.239a) và (3.239b) thu được: 

1 


An. (3.250) 
+ T 


Và do đó: 


222 


; _-.- IY 
d1-B=dt+““+ >=(3 (3.251) 
M 
nghĩa là: œ” > (3.252) 


Do vậy, giá trị của các căn thức trong phương trình (3.241) và (3.242) luôn luôn là 
thực và sẽ không có một dao động nào xảy ra trong miền tuyến tính, khi thiết bị làm việc 
theo chế độ đoạn nhiệt. Khi điều kiện ổn định tĩnh thoả mãn, nghĩa là  > 0, thì theo (3.250) 
đồng thời cũng luôn có œ < 0 (miền b, hình 3.26). Từ đây cho thấy chỉ cần có một điều kiện 
ổn định duy nhất đối với thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng làm việc liên tục, đoạn nhiệt: đó 
chính là biểu thức (3.245) và cũng là điểu mà chúng ta cũng đã từng chứng minh ở mục trên 
đây, chúng ta có thể rút ra những kết luận sau đây: 


Khi bằng phương pháp tính toán. lựa chọn được những điều kiện làm việc của 1 thiết 
bị khuấy lý tưởng tương ứng với một điểm làm việc không ồn định, thì trong thực tiễn vận 
hành một thiết bị như vậy, có thể xảy ra là, những điều kiện làm việc đã ấn định đó rất khó 
lòng hoặc hoàn toàn không thể xác lập được, kể cả khi thay đổi một thông số công nghệ nào 
đó thông qua những điều khiển tương ứng. Chẳng hạn như những nhiễu trong quá trình vận 
hành trở nên lớn, tạo ra những dao động tuần hoàn về nhiệt độ và nồng độ gây nên ảnh 
hưởng đến tính đồng nhất vẻ chất lượng của sản phẩm. Cũng phải nhấn mạnh rằng, những 
điểm làm việc ổn định không phải lúc nào cũng có thể thực tiễn hoá được trong công nghiệp 
hoá chất. Chẳng hạn khi thời gian lưu cần thiết là quá lớn hay khi độ chuyển hoá có thể đạt 
được lại quá thấp, hoặc quá cao. Trong những trường hợp như vậy, người ta cũng vận hành 
thiết bị ở trạng thái không ổn định và đảm bảo cho thiết bị làm việc ở trạng thái chấp nhận 
được tại điểm đó thông qua tính không ổn định và những trang bị điều khiển tương ứng. 


Ví dụ 3.11 : Di-hydroperoxyd thu được từ phân huỷ m - điiso - propylbenzen trong 
môi trường axit thành resorcin và aceton. Kết quả thực nghiệm của phản ứng đó ghi trong 
bảng sau: 


(A,HY? ky CƑ 
T° w ò n - AT; °co ¬g. 
P C; Bạc P C; 
0,174 cm3/s 16°C | 332K 1,493 cm°.s 0,0742 


Biểu thức động học là: 
r =4,95.10%.e”””?!”,C [mol/(em”.s)] 


Hãy kiểm tra xem, với một thiết bị phản ứng Vạ = 130 cm` có làm việc tại điểm làm 
việc ổn định động hay không? 
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GIẢI: 


Trước đây ta đã có trạng thái ổn định tĩnh thông qua tiêu chí (3.245) nghĩa là B > 0, 
nhưng để có thể quan sát một cách tốt hơn, ta trình bày vấn đề bằng phương pháp đồ thị. 
Viết cân bằng nhiệt dưới đạng (3.220): 


-E/zRTẺ 
TFÍ1+ kêu k HẠ Sóc NI ST. TẾ T.k„.€ sec 
V".p..C; V".p.Œ l+rk,e 
Thay số vào, ta có: 
8v Ò-7754/TE 
TFÍ1+ 1,493 _ 1493 280 — 203 = 332, 747(4.95.10”3.c SING 
01747 0,174 1+ 747(4,95.108),e 74T 


nghĩa là: 


TF.038_— 272 ~_ 1228.104 757 
———” 1+(3,698.101)e- 75T 
SG). NhiEf loi SIRE 21-E0IBIEGIETDY, 


b 


Biểu diễn vế trái (a) của phương trình này như là một hàm số của TP ta được một 
đường thẳng mô tả nhiệt lượng được thoát ra khỏi hệ thống qua làm nguội, qua đòng chảy ra 
khỏi thiết bị phản ứng (xem hình 3.27). Biểu diễn vế phải của phương trình lên đồ thị như 
trên , ta được một đường cong dạng chữ S (xem hình 3.27). Hai đường cong cắt nhau tại 
điểm C, có hoành độ chính là nhiệt độ của dòng hôn hợp phản ứng đi ra khỏi thiết bị phản 
ứng TỶ(321,5K = 48,5°C), và thiết bị phản ứng làm việc tại một điểm ồn định. 


29% 300 345 3O 3S 320 325 
-50 TY.[K]—— 


Hình 3.27: Đường thẳng thoát nhiệt (a) và đường cong toả nhiệt của phản ứng (b) (ví dụ 3.10). 
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Bây giờ chúng ta xét các tiêu chuẩn ổn định (3.245) và (3.246) nhằm có được những 
thông tin về tính ổn định tĩnh và động của thiết bị. Muốn vậy, ta tính a;y, â;;, a›;, a;; theo các 
phương trình (3.236a), (3.236b), (3.236c), và (3.236đ) và sau đó theo (3.239a) và (3.239b) ta 
tính các giá trị của œ và . Với nhiệt độ ổn định 1 , ta có ks = 1,669.102.S! và 


R(TƑ} /E =13,32K. 


Bằng các giá trị bằng số đó, ta có: 


| 
=- kẹ =—1,33.107°—16,68.10°=~18,02.10187 
ân J7 CS (c) 
kỹ C 10 
Tôn ng la sế  tưig =-9,3.10”K"'s” (@) 
C? RÍ}/E(C; 1332 
IPc `... = AT,.k, =332(1,669.10'2) = 5,54.K.s” (e) 
Tp 
"- Hay | 4 .2/EoÄy 
E GỹJ, jW” ty, BC 
Si 9310) ê lv ch 1801023 (® 
1669.107 747 130 
Như vậy: 
2ơ =an +a¿y =—18,02.107)+18,02.107) =0 (g) 


ä o 
B = Aiiä;; — 8i;82¡ = Aiy8;; — ca tạạC }= ®) 


=(Ƒ18,02.10?)(.802.107?)~ c 9,3.10'').5,54 = 1.90.1071s”2 


Từ phương trình (h) chúng ta thấy rằng  > 0, nghĩa là tồn tại trạng thái ổn định tĩnh. 

Theo phương trình (g), œ = 0, điều đó có nghĩa là (xem đồ thị hình 3.26) những dao động 

không tắt của nồng độ và nhiệt độ, sẽ phải nằm quanh điểm đứng yên ổn định. Thời gian 
đao động được xác định như sau: 

l1 2m 2m 6,28 


vw J8-g) 109/090. 


456s 


Thực tế, đã quan sát thấy dao động của nhiệt độ — = 466 s. Kết quả của tính toán 
v 


chứng tỏ rất tương hợp với kết quả thực nghiệm. 
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4.6. Những sai lệch của các thiết bị kiểu khuấy làm việc liên tục trong thực tế sơ với 
các thiết bị lý tưởng 


Câu hỏi đặt ra là, các thiết bị kiểu khuấy làm việc liên tục trong thực tế gần đến mức 
nào với các thiết bị kiểu khuấy lý tưởng. Ở những quá trình chuyển hoá nhanh, và cũng có 
nghĩa là chỉ cần một thời gian lưu ngắn thì nói chung quá trình khuấy trên không mấy khi 
đảm bảo cho hỗn hợp phản ứng là đồng nhất, cả về thành phần, nhiệt độ cũng như những 
thông số vật lý khác. 


Khi vận hành thực tế, dòng vào không bao giờ có thể trộn lẫn lập tức với khối phản 
ứng mà cần một thời gian nhất định. Thời gian cần để khuấy trộn đó càng ngắn, thiết bị càng 
gần với tiêu chuẩn của thiết bị khuấy lý tưởng. Thông thường. thời gian đó khoảng 1/10 thời 
gian lưu trung bình được xem là thiết bị đủ gần với thiết bị khuấy lý tưởng. 


Với các hỗn hợp phản ứng dạng khí rất khó lòng có thể tạo được một kết cấu thiết bị có 
thể trộn lẫn thật tốt. Cũng có thể vận dụng các kết cấu thành hướng dòng, cánh khuấy cơ 
học,...nhưng cũng không thể nào đạt được sự trộn lẫn hoàn toàn. Chính vì vậy, các thiết bị 
khuấy lý tưởng nói chung thường được hạn chế trong phạm vi hỗn hợp phản ứng là chất lỏng. 


V, XEM XÉT SO SÁNH THIẾT BỊ PHẢN ỨNG KIỂU ĐẨY. LÝ TƯỞNG, 
KHUẤY LÝ TƯỞNG LÀM VIỆC LIÊN TỤC VÀ DÃY THIẾT BỊ KHUẤY 
LÝ TƯỞNG LÀM VIỆC LIÊN TỤC 


Trong những phần trên đây, chúng ta đã xem xét các đặc trưng của các thiết bị phản 
ứng làm việc liên tục. Khi các thiết bị đó làm việc ở trạng thái ổn định, nồng độ các chất, 
nghĩa là thành phần khối phản ứng tại mỗi vị trí là không đối theo thời gian. Thiết bị đẩy lý 
tưởng, thành phần đó là không đổi theo không gian trong khi ở thiết bị khuấy lý tưởng thành 
phần đó cũng là không đổi theo không gian tại mỗi vị trí dọc theo thiết bị và bằng thành 
phần của hỗn hợp đi ra khỏi vùng phản ứng. Chính vì vậy, ở thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý 
tưởng (và thiết bị phản ứng làm việc gián đoạn) hình thành một sản phẩm trong những điều 
kiện khác nhau về nồng độ, ngược lại ở thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng thành phần 
của hỗn hợp phản ứng ở mọi điểm của không gian, phản ứng là như nhau. 

Chất lượng của sản phẩm phản ứng phụ thuộc vào điều kiện nồng độ hình thành 
chúng, cho nên với thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc liên tục, người ta có thể 
giả định chất lượng sản phẩm đồng đều hơn. 


5.1. Các chỉ tiêu để lựa chọn kiểu thiết bị phản ứng khi tiến hành hệ phản ứng đơn 
giản hoặc phản ứng phức tạp 


Để có thể đánh giá được loại thiết bị phản ứng nào là phù hợp hơn cho việc sản xuất một 


sản phẩm nào đó, cần phải phân biệt được xem một chất phản ứng tham gia vào một hay nhiều 
phản ứng độc lập và ở phản ứng nào tạo nên những sản phẩm phụ không mong muốn. 
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Nếu như trong hệ chỉ xảy ra 1 phản ứng hoá học thì năng suất của thiết bị kiểu đẩy 
lý tưởng bao giờ cũng lớn hơn của thiết bị kiểu khuấy. Cơ sở của điều này, là với một điều 
kiện nhất định về nhiệt độ, nồng độ của chất phản ứng và do đó vận tốc phản ứng ở đầu thiết 
bị kiểu ống là lớn nhất và nhỏ nhất ở phía cuối của ống. Trong thiết bị phản ứng kiểu khuấy 
lý tưởng, nồng độ của chất phản ứng và đo đó vận tốc phản ứng là như nhau tại mọi điểm 
của không gian phản ứng, và lại chỉ bằng ở đầu ra khỏi thiết bị. Vận tốc trung bình của phản 
ứng trong thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng do đó rất nhỏ hơn và để đạt cùng một năng suất 
sản xuất, thể tích của thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng phải rất lớn hơn thiết bị phản 
ứng kiểu đẩy lý tưởng. Nếu như cần phải đạt được một độ chuyển hoá rất cao, chẳng hạn ở 
phản ứng trùng ngưng hay phản ứng đa tụ việc sử dụng các thiết bị phản ứng Kiểu khuấy lý 
tưởng làm việc liên tục là hoàn toàn không, thích hợp. 


Thể tích cần thiết của thiết bị phản ứng để đảm bảo một năng suất sản xuất nào đó 
chẳng những phụ thuộc vào độ chuyển hoá hoá học, vào bậc phán ứng, trong đó sự sai khác 
sẽ càng lớn khi độ chuyển hoá càng cao và bậc phản ứng càng lớn. Hình 3.28 cho thấy tương 
quan giữa thể tích cần thiết của thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng và đẩy lý tưởng cho hệ 
phản ứng bậc nhất và bậc 2 đẳng nhiệt, như là hàm số của độ chuyển hoá U,. 


Xuất phát từ quan điểm năng suất của thiết bị phản ứng, ở những hệ chỉ có 1 phản ứng 
độc lập, thiết bị phản ứng kiểu đẩy bao giờ cũng thích hợp hơn thiết bị phản ứng kiểu khuấy 
lý tưởng làm việc liên tục. Cũng có thể từ một căn cứ khác, thấy rằng khi quan hệ nồng độ 
các chất là không đổi theo không gian, có thể đạt được một sản phẩm tốt hơn, (chẳng hạn 
đạt được phân bố phân tử lượng đều hơn trong phản ứng trùng hợp gốc hoặc đạt được thành 
phần hoá học đồng nhất ở polymer đồng trùng hợp, ...) người ta chọn thiết bị phản ứng kiểu 
khuấy lý tưởng hoặc là dãy thiết bị kiểu khuấy hơn là thiết bị kiểu đẩy lý tưởng. Để sản xuất 
một lượng lớn hơn sản phẩm khi vận tốc phản ứng lại tương đối thấp, đòi hỏi quá trình phải 
có một thời gian lưu lớn, trong trường hợp đó người ta chọn thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý 
tưởng hoặc dãy thiết bị khuấy lý tưởng vì đơn giản hơn và là kinh tế hơn. Cũng phải thấy 
tằng việc đảm bảo tính đẳng nhiệt cho thiết bị kiểu khuấy lý tưởng về kỹ thuật giản đơn hơn 
nhiều là đối với thiết bị kiểu đẩy lý tưởng. 

Khi áp dụng một dãy thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng người ta có thể đặt câu 
hỏi: phải lựa chọn thể tích của mỗi thiết bị kiểu khuấy trong dãy như thế nào, sao cho với 
một thể tích tổng thể của thiết bị có thể đạt được độ chuyển hoá nhất định. 

Loại hình câu hỏi như vậy trong thực tế là không mấy quan trọng bởi vì giảm thể tích 
thường không mấy tác động lên giá đầu tư và chỉ phí bảo dưỡng. Quan hệ giữa thể tích cần 
thiết cho một dãy 3 thiết bị ghép nối tiếp để đạt được độ chuyển hoá U, và thể tích của một 
thiết bị kiểu đẩy lý tưởng đã trình bày trên hình 3-28. 
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Phản ứng bậc 2 


Ợc- 
CIN- 


trong 1 thiết bị KLT, 
làm việc liên tục 


tủ 


8 


4 


Phản ứng bậc 1 
trong 1 thiết bị 
KLT liên tục 


~ 
œ 


Phản ứng bậc 1 
trong 1 dãy N=3 
thiết bị KLT 


S 


ŸR KT /ŸR, ĐT; Ýg Dấy /ŸB ĐỤT 
c~ 


| 
0999 0996 099 096 090 980 0 


1 


——U 


k 


Hình 3-28: Tưởng quan giữa thể tích của thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng 
(hoặc dãy 3 thiết bị khuấy lý tưởng) và của thiết bị đẩy tý tưởng như là hàm số của U,„ 
đối với phản ứng đẳng nhiệt bậc nhất và bậc 2. 


Nếu như trong hệ có nhiều hơn I phản ứng hoá học thì phải chọn một thiết bị phản 
ứng sao cho có thể đạt hiệu suất cao nhất với sản phẩm mong muốn. Nếu như chất phản ứng 
(nguyên liệu sản xuất) lại khó tách khỏi sản phẩm phản ứng, thì ngoài việc phải đạt hiệu 
suất cao nhất, còn phải cố gắng đạt được độ chuyển hoá cuối cùng cao nhất. Chúng ta xét 
sau đây một vài trường hợp đặc biệt. 

Trong các phần trước đã trình bày với hệ phản ứng đẳng nhiệt, đẳng tích để tính toán 
một thiết bị phản ứng đẩy lý tưởng, có thể dùng các phương trình tính toán cho một thiết bị 
làm việc gián đoạn, bằng cách thay thời gian phản ứng tự trong thiết bị gián đoạn bằng tỷ số 

V, V C _.  . ..c. 
Kở , tỷ số Nội là thời gian lưu trong thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng t. 

Xét một phản ứng nối tiếp: 

A=——xyP—->>X (3.253) 


Trong đó P là sản phẩm mong muốn, và theo phương trình (3.214) tính thời gian lưu 
tối ưu để đạt hiệu suất P cực đại, trong một thiết bị phân ứng kiểu đẩy lý tưởng ta có: 
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Tụ = k,#k 3.254 
"“K Á,#k;) 4.25) 
và trong thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng là: 
1 
Tụu„= (3.255) 
" JKk, 


k; 
Cl kì 
pm = [£] = cÍ=) (k, zk;) (3.256) 
và cho thiết bị kiểu khuấy lý tưởng là: 
CF 
pm =| TG —=<= (4.257) 
. C° h 
Tmìax 1 + Mai 
k; 


với thiết bị phản ứng không thay đổi thể tích và tiến hành đẳng nhiệt luôn có: 


(tu, lữ Mã (cu, In, (33-258) 


(A P,max bà > (A P.max luc (3-258) 


Với phản ứng nối tiếp theo phương trình (3-253) với k, = k;, đồ thị hình 3-29 cho ta độ 
lựa chọn S„ và hiệu suất A; của sản phẩm P phụ thuộc vào k;t. Từ đó có thể rút ra kết luận 
là, với các phản ứng nối tiếp đã xét, thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng hoặc dãy thiết bị 
phản ứng khuấy lý tưởng ghép nối tiếp có thể đạt được hiệu suất hợp lý hơn là dùng một 
thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việt liên tục. 


Trường hợp lại có 2 phản ứng song song, đẳng tích có bậc khác nhau thì hiệu suất sản 
phẩm phụ thuộc vào loại hình thiết bị phản ứng như thế nào? 


A——P Tp, = k,C 
: k (3.259) 
2A——>X $„-= ˆ.CT 
2 
Nếu như nhiệt độ phản ứng đã được ấn định, có thể tính được tỷ số giữa các hằng số 
vận tốc phản ứng k;/k„ Với nồng độ ban đầu của cấu tử A, C‡ và năng suất sản phẩm ñ„, 
đã được ấn định, thể tích cần thiết của thiết bị phản ứng là Vạ, và từ : 
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: V, V 
ñẠ=C9.V° và ===—=t 
A Á v° VE 
ta CÓ: 
^Ò 
lva| LẠG. 
=m: (3.260) 
lvạ| CP.A, 
liệu 
Áp ñ Sp 


0,8 


0,4 


0.2 


Khuấy lý tưởng, 
~ _. _ liên tục 


kịt 


Hình 3.29: Hiệu suất A; và độ lựa chọn S;„ cho một phản ứng nối tiếp như là hàm số của k„r trong 
một thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng và trong một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng. 


Trong phương trình trên, t và A; là các biến độc lập với nhau. Nhiệm vụ thứ nhất 
ở đây là tìm ra sự phụ thuộc giữa A;= U„.S; và r khi quá trình xảy ra trong thiết bị phản ứng 
kiểu khuấy lý tưởng và đẩy lý tưởng, trên cơ sở sử dụng phương trình cân bằng chất 
tương ứng của 2 loại thiết bị đó. Kết quả được trình bày trên hình 3-30, với k, = k;.C9 
(CA. = 1 kmol/m)) và A;, S; như là hàm số của k;t. Có thể thấy rằng với 2 phản ứng song 
song có bậc khác nhau như trên, độ lựa chọn §; trong thiết bị khuấy lý tưởng luôn luôn lớn 
hơn trong thiết bị kiểu đẩy lý tưởng. Nó đạt được giá trị cận, khoảng 0,7 khí tăng thời gian 
lưu trong thiết bị đẩy lý tưởng, nhưng đạt được giá trị cận 1,0 trong thiết bị kiểu khuấy lý 
tưởng. _ Khi độ chuyển hoá đạt hoàn toàn (U„= L) hiệu suất A; đạt 0,7 trong thiết bị đẩy lý 
tưởng và A;= 1 trong thiết bị khuấy lý tưởng. Tất nhiên hiệu suất trong thiết bị đẩy lý tưởng 
tăng theo thời gian lưu nhanh hơn, đo ban đầu vận tốc phản ứng trong thiết bị đẩy lý tưởng 
lớn hơn trong thiết bị khuấy lý tưởng, cho nên 2 đường cong hiệu suất A; cất nhau, (trong ví 
dụ đã nói trên, tại k,v = 3,5). 
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Nhiệm vụ tiếp theo nữa là tính toán vẻ đầu tư, vận hành thiết bị phản ứng, giá thành 
nguyên liệu cho cả hai loại thiết bị phản ứng nói trên cho từng cập giá trị A; và + tương ứng 
với thể tích thiết bị cần thiết để đạt năng lực sản xuất đã ấn định. Từ đó cho thấy được với 
thời gian lưu nào và thiết bị phản ứng nào có thể đạt được giá thành sản xuất thấp nhất 
(min!). 


—_—P t 


p* KịCa 
2Á —*>~>X : xi = -kạ CÝ 


` ° 0. 
Ap,Sp kị=k;-cÁ... c = 1kmoL/m3 
Khuấy lý tưởng ———— 
0,8Ƒ liên tục ——— 
08 
lị 
Khuấy lý tướng 
liền tục 
04 /c? 
Ý§ KT, Liên tục 
0.2 ÝR pưr 


Hình 3.30: Hiệu suất A„, độ lựa chọn S;, và tỷ số của thể tích các thiết bị phân ứng khuấy 
lý tưởng và đẩy lý tưởng cho hệ 2 phản ứng song song có bậc khác nhau. 
Với CA. như nhất ở dòng vào, với thời gian lưu bằng nhau, nhiệt độ và năng suất như 


nhau, theo phương trình (3-260) ta có tỷ số giữa thể tích 2 loại thiết bị là: 


A¿; 
— # (3.261) 


V_ Áp 


Vụ gir ` 


Tỷ số này cũng được mô tả trên hình 3-30 như là hàm số của k,t. Nếu như giá đầu tư 
thiết bị chủ yếu được quyết định bởi thể tích thiết bị mà không chịu ảnh hưởng mấy bởi loại 
hình thiết bị thì với ví dụ trên, tại những giá trị k,r < 3,5 thiết bị phản ứng Kiểu khuấy lý 
tưởng sẽ là ưu việt hơn. 


Nếu như sản phẩm X lại là sản phẩm mong muốn, thì thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý 
tưởng luôn luôn là ưu việt hơn thiết bị kiểu khuấy lý tưởng bởi vì nồng độ cao hơn của cấu 
tử A trong thiết bị đẩy lý tưởng sẽ làm tăng vận tốc phản ứng r, và tỷ số r/rạ. 
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Trường hợp một phản ứng không thuận nghịch nối tiếp bậc 2: 
A+B—>>C(+F) 
A+C—* >D(+F) 


Được trình bày trong các tài liệu chuyên khảo. 
5.2. Hướng phản ứng ở những hệ phản ứng phức tạp 


Với những hệ phức tạp phải phân biệt các chất phản ứng, sản phẩm mong muốn, cho 
nên thành phần của hôn hợp phản ứng thường được mô tả trên một đồ thị tam giác. Ở đây. 
phần của một chất nào đó trong hỗn hợp phải được mô tả, sao cho tổng của nó phải luôn 
luôn là một hằng số. 

Đường cong trong đồ thị tam giác cho ta thành phần của hỗn hợp phản ứng theo chiều 
tăng của độ chuyển hoá được gọi là “Hướng phản ứng". Thông thường góc thấp bên trái mỏ 
tả 100% chất phân ứng A, góc cao trên 100% sản phẩm mong muốn P và góc thấp bên phải 
100% sản phẩm không mong muốn X. 

Hướng phản ứng càng gần cạnh AP của tam giác độ lựa chọn sản phẩm P S„ càng cao. 
Ngoài ra, hiệu suất A, đối với sản phẩm mong muốn P sẽ càng lớn. khi khoảng cách giữa 
một điểm trên hướng phản ứng với góc P càng nhỏ. 

Trong quan sát ở phạm vi ví dụ đã nêu, đường đi của hướng phản ứng được quyết định 
bởi: 

a. Loại hình phản ứng phức tạp. 

b. Tỷ số giữa hằng số vận tốc của các phản ứng thành phần. 

c. Loại hình thiết bị phản ứng (khuấy lý tưởng làm việc liên tục, đẩy lý tưởng, 
thiết bị phản ứng gián đoạn), trong đó tiến hành quá trình phản ứng. 

d. Điều kiện vận hành quá trình (thành phần dòng vào, thải ra hoặc nạp thẻm các 
cấu tử trong quá trình phản ứng, ...). 

Sau đây xem xét các ảnh hưởng a) đến c) trong đó để đơn giản xem tổng nồng độ của 
các chất tham gia quá trình là hằng số. 

Trường hợp đơn giản nhất là 2 phản ứng song song cùng bậc. Khi nhiệt độ không đối, 
hướng phản ứng cũng là một đường thẳng, bắt đầu từ góc thấp A và độ đốc k/k; (hình 3.31). 


Trong trường hợp đã biết nêu trên (hai phản ứng song song cùng bậc) hướng phản ứng 
không phụ thuộc loại hình thiết bị phản ứng. Như đã để cập, tỷ số giữa các sản phẩm P và X 
và do đó cả hiệu suất A; chỉ hoàn toàn chịu ảnh hưởng của tỷ số giữa hằng số vận tốc của 2 
phản ứng, nghĩa là của nhiệt độ, của xúc tác và có thể tác động lên sự thay đổi năng lượng 
hoạt hoá,... 
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Hình 3.31: Hướng phản ứng trong điều kiện đẳng nhiệt đối với hệ 2 phản ứng song song bậc nhất, 


Với những phản ứng song song có bậc khác nhau đối với nông độ các chất phản ứng, 
hướng phản ứng là một đường cong như trình bày ở hình 3.32. 


Từ đây ta thấy rằng, trong thiết bị đẩy lý tưởng hoặc thiết bị phân ứng gián đoạn, khi 
độ chuyển hoá tăng lên, phản ứng phụ không mong muốn bị đẩy lùi, do C„ giảm (chiều 
cong của hướng phản ứng hướng vẻ phía P). Trong một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý 
tưởng hoặc trong một thiết bị phản ứng kiểu chéo đòng, nồng độ của cấu tử A được giữ thấp, 
cho nên phản ứng mong muốn có bậc 1 đối với A là thuận lợi. Với nồng độ của cấu tử A rất 
nhỏ (độ chuyển hoá A rất cao) trên thực tế người ta có thể thu được sản phẩm P tỉnh khiết; 
tất nhiên muốn vậy thể tích vùng phản ứng phải là hết sức lớn. 


A‹B BunG P P 
2A-2xX 120 
fp* kc °tg Up 
tự + k2 vi (1) - Thiết bị kiểu chéo dòng (C =const) 

Ủp 04 (2) - Thiết bị kiểu KLT liên tục 

(3) - Thiết bị kiểu ĐLT, hoặc KLT làm việc 
9, gián đoạn 
0 † 
A ! 098 06 04 02 0 X 


—— ta 


Hình 3.32. Hướng phản ứng trong điểu kiện đẳng nhiệt đối với 
2 phản ứng song song có bậc khác nhau. 
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Trường hợp phản ứng mong muốn lại có bậc cao hơn đối với cấu tử A, hướng phản 
ứng sẽ cong theo hướng của góc X, và như vậy bất buộc phải giữ nồng độ của cấu tử ÀA ở 
mức cao nhất có thể trong toàn bộ không gian phản ứng. Trong trường hợp này nên tiến 
hành phản ứng trong một thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng hoặc trong một thiết bị phản 
ứng gián đoạn. 


Với phản ứng nối tiếp chẳng hạn: 
A——>P—>Xx 


hướng phản ứng luôn luôn kết thúc tại sản phẩm cuối cùng X. Hiệu suất sản phẩm P cao 
nhất có thể phụ thuộc vào tỷ số của vận tốc hình thành và vận tốc tiêu hao sản phẩm P, ngoài 
ra còn phụ thuộc vào loại hình thiết bị phản ứng. Hướng phản ứng đối với phản ứng nối tiếp 
(cả hai phản ứng thành phần đều bậc nhất k,=10k;) khi quá trình tiến hành trong thiết bị 
phản ứng kiểu đẩy lý tưởng (cũng như khi quá trình xảy ra trong thiết bị phản ứng gián 
đoạn) và trong thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng liên tục được trình bày trên hình 3.33. 


Vẻ những nét đặc biệt của phản ứng trùng hợp cũng như ảnh hưởng của loại hình thiết 
bị phản ứng, xin bạn đọc tìm ở chương 8 của giáo trình này. 


k P 
A—Ì-P—%X 10 
n `k Sạ 
tp* kị Cụ ~ k;y€p 0 Thiếtbi phán ứng đấy lý tướng hoặc 
cóc. khuấy lý tưởng làm việc 
kỳ £ 10 k¿ Si 


9 gián đoạn 
À 


0 { 
A J 08 08 0á 02 0 X 


Hình 3.33. Hướng phản ứng trong điều kiện đẳng nhiệt đối với phản ứng nối tiếp. 
5.3. Các phương pháp nạp liệu khi tiến hành liên tục các hệ phản ứng phức tạp 


Phần trên (5.L) ta đã so sánh việc tiến hành quá trình phản ứng phức tạp trong thiết bị 
phản ứng kiểu đẩy lý tưởng và khuấy lý tưởng làm việc liên tục. Ở đó, đã cho thấy rằng với 
các phản ứng song song, với thời gian lưu như nhau, hiệu suất A; trong thiết bị đẩy lý tưởng 
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cũng như trong thiết bị khuấy lý tưởng sẽ cao hơn nếu như thể tích phản ứng được phân chia 
ra thành một thiết bị kiểu khuấy và một thiết bị kiểu đẩy lý tưởng ghép vào nhau. Về phương 
diện kỹ thuật, ta đã có ví dụ trùng hợp khối polystyren (xem chương 9). Một khả năng khác, 
để có thể đạt được hiệu suất cao hơn với cùng một thời gian lưu là trộn một phần hỗn hợp 
phản ứng đi ra khỏi thiết bị kiểu ống (hoặc dãy thiết bị kiểu khuấy) với dòng vào. Ta xét 
trường hợp 2 phản ứng song song, đẳng tích: 


A+B——>P 0„=k,CẠCạ (3.262) 
2A——xX ty= Ty (3.263) 


P chẳng hạn là sản phẩm mong muến, X là sản phẩm phụ không mong muốn. Phản 
ứng phụ sẽ được đẩy lùi càng nhiều, khi nồng độ của A càng nhỏ, nghĩa là hiệu suất A; sẽ 
càng cao, khi tỷ số C//C, càng lớn trong toàn bộ không gian phản ứng. Trên đây cũng đã 
khẳng định, là nhờ nồng độ thấp khi độ chuyển hoá U, cao lên, hiệu suất A; trong thiết bị 
kiểu khuấy lý tưởng sẽ đạt cao hơn là trong thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng, tất nhiên là 
vận tốc phản ứng trong thiết bị kiểu khuấy lý tưởng lúc này là rất bé (độ chuyển hoá cao) 
cho nên thời gian lưu lại tăng lên đến vô hạn (hình 3.34e). 

Hiệu suất A; trong thiết bị kiểu khuấy lý tưởng sẽ còn cao lên riếu như ta nạp cấu tử A 
vào nhiều vị trí của hệ thống thiết bị phản ứng. 

Hiệu suất P cao nhất sẽ đạt được trong thiết bị phản ứng “chéo dòng lý tưởng”, và 
được hiểu như là một thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng với một số lượng vô hạn các vị trí 
nạp liệu (A) dọc theo chiều đài của ống, sao cho nồng độ C„ bằng hằng dọc theo toàn bộ 
chiều đài thiết bị. Trên thực tế, điều đó gần như không thể thực tiễn hoá. Có thể chăng, là 
nạp tối ưu cấu tử A vào một số hữư hạn vị trí dọc theo hệ thống. Người ta cũng đã nghiên 
cứu với 5 vị trí nạp liệu A chéo dòng, đòng vào A được chia bằng nhau và nạp vào các vị trí 
này, cho thấy rằng hiệu suất trong trường hựop này chỉ giảm chút ít so với trường hợp phân 
chia và nạp tối ưu (hình 3.34. b, c). 


Trên hình 3.34 d nạp cấu tử A thành 5 phần như nhau vào hệ thống 5 thiết bị khuấy lý 
tưởng ghép nối tiếp. So sánh các hệ thống thiết bị phản ứng khác nhau cho thấy rằng các hệ 
thống a, b, c và d với độ chuyển hoá như nhau U, = 0,95 hiệu suất đối với P sẽ đạt được với 
thời gian lưu ngắn hơn so với trong thiết bị khuấy lý tưởng (e). 

Trong một thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng ( mặc đù với U„= 0,95 chỉ cần thời gian 
lưu ngắn nhất nhưng mặt khác hiệu suất A; lại cũng là thấp nhất. Cũng có thể giữ cho nồng độ 
của cấu tử A (Cạ) thấp và không đổi trong tiến trình phản ứng, là dùng thiết bị phản ứng kiểu 
bán liên tục, trong đó cấu tử B ở trong thiết bị còn cấp A theo tiến trình của phản ứng. 
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Hình 3.34. Thời gian lưu không thứ nguyên kạ. Cà .r và hiệu suất A; đối với 


các hệ thống thiết bị phản ứng khác nhau phản ứng (3.262), (3.263), 
đẳng nhiệt, k, = kạ,, HẠ = ñ§, U, = 0,95 với mọi hệ thống thiết bị, 


VI. THIẾT BỊ PHẢN ỨNG KIỂU KHUẤY LÝ TƯỞNG - BÁN LIÊN TỤC 


6.1. Giới thiệu chung về thiết bị khuấy liên tục bán liên tục 


Trong thực tế công nghiệp có nhiều quá trình chuyển hoá hoá học được tiến hành 
trong nhiều thiết bị kiểu khuấy, vừa có những đặc trưng của quá trình gián đoạn, mặt khác 
trong quá trình chuyển hoá lại có một phần nào đó được cung cấp vào thiết bị hoặc tháo ra 


khỏi thiết bị. Đó là các thiết bị phản ứng bán liên tục. 
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Phần lớn các thiết bị bán liên tục như vậy, cũng thường có cấu trúc đòng kiểu khuấy 
nên chúng ta chỉ xét các bài toán cân bằng cho các thiết bị kiểu khuấy, bán liên tục. 


Các thiết bị bán liên tục này trong suốt thời gian chuyển hoá sẽ không bao giờ đạt 
trạng thái ổn định, mà dường như trạng thái bắt đầu hoặc tương tự như trạng thái chuyển đổi 
từ trạng thái ổn định này đến trạng thái ổn định khác và cân bằng chất của chúng là cân 
bằng chất của trạng thái không ổn định, nhưng ở đây cần phải chú ý là, thể tích của khối 
phản ứng Vụ, luôn thay đổi do việc đưa thêm cấu tử nào đó vào hoặc tháo bớt khối phản ứng 
ra khỏi thiết bị. 


Cân bằng chất đo đó là: 
ng : "-- 
=. = THeu =C?.V° -Cj.VP + Vạ Đụ, (3.264) 


Tất nhiên trong phương trình (3.264) sẽ không có số hạng C?.V°hoặc CƑ.VẺ khi 
không có cấu tử thứ ¡ nào đó được đưa vào hoặc lấy ra khỏi thiết bị. 

Nghiệm của hệ (3.264) chỉ có thể trong một số trường hợp đặc biệt. Mặt khác, dạng 
đơn giản sau đây của cân bằng lại thường được sử dụng: 

Sự thay đổi khối lượng của khối phản ứng trong thiết bị phản ứng được tính như sau: 


dmạ đ(V;.p)  svyo rv/E 
—R =_—`-8“*“=p°,V°—pÊ,V 3.265 
đc IS Tê rên Na, 


Cân bằng nhiệt cũng tương tự như đối với thiết bị kiểu khuấy lý tưởng làm việc liên 
tục, có điều ở đây thể tích của khối phản ứng không phải là hằng số: 


đ(V„pC;.T) _ d(m,.C„T) 
dt dt 


Mc (3.266) 
=(p.Cạ.T.V)° —(p.C,.T:V)F +k„.F„(T, =T)+ V„.Sr(ÝAs.H,) 
3 


6.2. Ví dụ 


Ví dụ 3.11: 

Người ta tổng hợp etyl acetat (như ở ví dụ trước) trong một thiết bị phản ứng kiểu 
khuấy, có điều ở đây một phần sản phẩm được lấy ra nhằm làm tăng vận tốc của phản ứng 
thuận nghịch này. Ở nhiệt độ phản ứng, một phần hỗn hợp phản ứng sẽ bốc hơi, qua một 
tháp chưng và đỉnh tháp thu được một hỗn hợp đẳng phí với thành phần như sau (tính theo 
kmol/m)). 


CỄ =0; CỆ =1,86; CỄ = 9,58; CP = 5.1 
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Lượng chất lỏng trong tháp chưng so với khối lượng hỗn hợp phản ứng là rất nhỏ, 
không đáng kể. Khối lượng riêng của hỗn hợp đẳng phí và của khối phản ứng xem như bằng 
nhau p = p”= 1020 kg/m`. Sản phẩm phản ứng sẽ bắt đầu lấy ra khí nồng độ ester Cc trong 
khối phản ứng đạt 0,232 kmol/m` và vận tốc bốc hơi cũng phải điều chỉnh sao cho nồng độ 
esier luôn còn lại là 0,232 kmol/m'. Lượng sản xuất trong thiết bị bán liên tục sẽ tăng lên 
như thế nào khi thời gian phản ứng cũng là 2h như ở thiết bị phản ứng gián đoạn đã trình 
bày trong ví dụ trước? 


GIẢI: 


Để đạt được nồng độ ester Cc = 0,232 kmol/m`, rõ ràng thiết bị làm việc theo chế độ 
gián đoạn. Nồng độ đó của cấu tử ester, tương ứng với độ chuyển hoá 


TẾ >A|,Cc CC = 00soạ 


Vẹ A 


Tương ứng ta tính được: 
Ca =CẠ(-U,)=3,68 
Cụ; =Ca -Cˆ.U, =9,47 
€,„ =C?.U, =0,232 
Cụ; =C?+Cj.U, =17,8 
và thời gian phản ứng là tạ (tính theo công thức 3.63), là: t„ = 690 s, cũng có nghĩa là sau 


690 s ta bắt đầu lấy sản phẩm bằng cách bốc hơi, tức là từ thời điểm này thiết bị làm việc 
theo chế độ “bán liên tục”. 


Theo các phương trình (3.264) và (3.265) ta có các cân bằng chất sau đây: 


\ ` Š V, Đà . 
Cân bằng khốt lượng tổng cộng: ph ==p°.V° =~p.VE (a) 


Cân bằng axit acetic: _ =4 ĐC —Fz|F„ (Œ) 
Cân bằng rượu: hàng = ĐS —Œg.Ƒ° ~ || (c) 
Cân bằng ester: Cỳ _. =-C¿Ÿ” ~ Vạ|n,| (d) 
Cân bằng nước: — =-Cp.V” ~Vaỳ,| () 
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Theo sơ đỏ phản ứng hoá học (hệ chỉ có một phản ứng), phải có |r.| = |ra|= l|=ltl, 
mặt khác theo đâu bài, đã có p,C.,C¡,Cễ và Cj không đổi, cho nên từ phương trình (a) 


và (đ) ta có: 


dVy _ Vara| ( 
dt Cc-C¿ 
Tương tự như vậy, thông qua việc kết hợp các phương trình (b), (c) và (e) với (a) và (f) 
ta CÓ: 
áC, Œ 
=-¬hr,lJl+———— 
Z=THÌDz CS] Ø 
C Cạ-C? 
TT -prl[L+<—S (Œ) 
dt Cc—-Œe 
dC C;s-C? : 
nh =: (0 
t Cc-Có 


Trong các phương trình (), (g), (h) và (), các đại lượng Vạ, C„, Cạ; €p và do đó lra| 
phụ thuộc vào thời gian và vì thế các phương trình này chỉ có thể giải bằng phương pháp sai 
phân như đã trình bày trong ví dụ ở phần trước (ví dụ 3.5) 

Trước hết người ta viết các phương trình (f) — @) ở đạng sai phân với một khoảng 
thời gian Ât, có thể 1310 s. Bằng các trị số của các nông độ ban đầu C„ = (C„)°, Cạ = (Cp)", 
Cc= (Cc)" và (Co) = (Ca) người ta tính Ír,|Ÿ' cho điểm bắt đầu khoảng thứ nhất. Chỉ số 
phía dưới chỉ thứ tự khoảng thời gian, chỉ số phía trên chỉ điểm bắt đầu (0) hay cuối (1) của 
khoảng này, 


ø Š „ (C.}{C,} - 0,232.17.8 
(.lÌ = kÌ€2 (Ca}- a =7,93.10 {e9 ề =a 
C, + 


2270701 s06) 
m_.sS 


Với giá trị này của (:,. người ta tính được giá trị gần đúng thứ nhất của 
(AC,),.(ACs),, (AC¿), và (AC), trong khoảng thời gian thứ nhất: 


. (,} =-3761101114=°° 5¬. lï 
(Ac,), =-Ít,l} lu Gy- SE ]nh 1? osg [10 


= -0,22 kmol/m` 
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Tương tự như vậy, tính được: 
(AC;), = -0,05Kmol/m”;(AC,,), = +0,86 kmol/m` và (AV, ), = -2,04m? 


Như vậy, có thể tính được (C„);;(Cs);:(C¿):(Cp)) và (Vg),; cuối khoảng thời 
gian thứ nhất. Cụ thể có: 


AC,),=~ 0,219 kmol/mÌ 

(ACg), = - 0,048 kmol/m` 
(ÁCp),= + 0,851 kmol/m? 
(AVs),=— 97 mÌ và như vậy: 
(C,)j = 3.46 kmol/m` 


(C;), = 9.92 kmol/m° 
(Co}} = 18,65 kmol/ mỶ 
(V;), =50,03m° 


Các giá trị này và những giá trị tương ứng tại điểm bắt đầu của khoảng thứ nhất được 
sử dụng để tính giá trị trung bình trong khoảng thứ nhất đó. Các vế phải của các phương 
trình (Ð - (0). Như vậy sẽ tính được các trị số tốt hơn của các đại lượng (AC,)¡, (ACp);, 
(ACp),, và (AVạ), và được: 


(AC,)=— 0,219 kmol/m° 
(ACg), = - 0,048 kmol/m° 
(ACp})=+ 0,851 kmol/m° 
(AVg),=— 1,97 mÌ và như vậy: 
(C,}) = 3,46 kmol/m° 


(C;), = 9.92 kmol/m? 
(Co), = 18,65 kmol/mỶ 
(V„) =50,03m` 
Những giá trị này sai khác rất ít với những giá trị đã tính được trước đó, ta chuyển 


sang bước tiếp theo (khoảng thời gian thứ hai). Kết quả tính toán cho các khoảng thời gian 
tiếp theo (như các bước đã tiến hành với khoảng thời gian thứ nhất ở trên) ghi vào bảng sau: 
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t[s] 0 690 2000 4000 7200 


C¿ [ kmol/m?] 3,91 3,68 3.46 3,17 2,08 
€ạ [ kmom°] 10,20 9,97 9,92 9,83 9/76 
€c [ kmol/m°} 0 9,232 0,232 0,232 0,232 
Cp [ kmol/m#] 17,6 17,80 18,65 19,90 21,60 
Vạ [ nẺ] 52,0 ' 52/0 50,0 47,2 44.2 


Độ chuyển hoá của cấu tử axit acetic (A) sau 2h phản ứng, đạt được: 


_ CẠ.Vệ -CẠ.V„ _ 3.91.52- 2,68.44,2 


U 
h C°.V? 3,91.52 


=0,417 


Như vậy sau 2 giờ phản ứng, sản xuất được 1 khối lượng ethyl acetat là: 
nẹ =; €:.n9.U„ =+©..C°.V$.U, =3,91.52,0.0,417 = 84,78 kmol 
lva| IYal 
Trong khi như ở ví dụ ở phần trên đã trình bày, với một thiết bị phản ứng làm việc 
gián đoạn có thể tích như vậy (52 m°) chỉ sản xuất được 71,16 kmol etyl  acetat. 


24I 


TÀI LIỆU THAM KHẢO 


1.J.M. Smith: Chemical Engineering Kinetics 
NewYork: McGraw — Hill Book Company 1981. 


2. E. Fitzer, W.Fritz,G.Emig 
Technische Chemie 
Springer - Verlag Berlin . Heidelberg 1995 


3. O. Levenspiel 
Chemical Reaction Engineering 
John Wiley & Sons, Inc.NY.I999 


4. Hiroo Tominaga, Masakazu Tamaki 
Chemical Reaction and Reactor design 
John Willey & Sons Chichester, NY.Weinheim 1997 


5.D. A. Frank — Kamenseskji 
Mass — I Teploperedatcha v Chimitsheskoi Kinetike 
Moscow — Chimija 1969 ( Russ.) 


6. G. F. Froment, K.B. Bischoff 
Chemical Reactor Analysis and Design 
John Willey@&Sons N.Y.Chichester.Brisbane. Ioronto.Singapore 1990 


7. P. Trambouze, H.van Landeghem, J.P.Wauqguier 
Chemical Reactor 
Gulf publishing Company. Book division Houston. London. Paris. Tokyo 
1998. 


242 


MỤC LỤC 


LIII HỘI ĐẤU si: 0662 onoitdecourtualsosflbdeinsaslaeei t6a 2 001idesueáxefideclznde 3 
Bài mở đầu: Các khái niệm cơ bản về thiết bị phản ứng hoá học 
I. Nhiệm vụ của lĩnh vực học thuật “Thiết bị phản ứng trong công nghiệp hóa học”, 5 


II. Phân loại các hệ phản ứng hoá học............................5c5ccccovct222ctEeneeeeee 6 

Chương 1. 

Quan điểm kinh tế trong tiến hành các quá trình công nghệ hoá học .......................... 9 
L-KHAI HIỆNY CHUNB c2 ss4exaccpbisesesiixrlednk án me a4xáEsecdESEn d0 niuebeaief 9 
II. Tối ưu hoá giá thành sản xuất của một giai đoạn công nghệ khi các loại hình giá 

thành riêng phụ thuộc khác nhau vào các biến công nghệ .................................... lỗi 
II. Ảnh hưởng của các thông số công nghệ lên giá thành sản phẩm... .14 
3.1. Các khái niệm cơ bản của quá trình phản ứng hoá học....................... 2 14 
3.2. Độ chuyển hoá - một biến công nghệ ảnh hưởng lên giá thành sản phẩm ....... 21 
3.3. Thay đổi các thông số công nghệ bằng chia thiết bị phản ứng làm nhiều 
bậc nối tiẾp nhau........................ c2 222tr g1 re 23 
3.4. Nhiệt độ, biến công nghệ quan trọng trong tối ưu quá trình sản xuất 
công nghệ hoá học....................... .... c0, 1111211 xe 24 


4.1.3. Thiết bị làm việc bán liên tục: 
4.2. Phân bố nồng độ các chất phản ứng trong các loại thiết bị phản ứng 
đồng thể 


243 


Chương 2. 
Cơ sở hoá lý của các quá trình & thiết bị Phản ứng hoá học 
L. Bài toán tỷ lượng hoá hỌc.......................---.-- sc«sietererrrrrrrrririerrrrerrrrrrriierdrrrririerrre 
1.1. Quan hệ giữa độ chuyển hoá của phân ứng hoá học và thành phần 


khối phần ứng......................--.------ s++t‡xt+ttt tre mrrierdtirirrree 33 
1.2. Cơ sở và mục đích của tính toán của tỷ lượng hóa học: .... S6 
1.3. Xác định các cấu tử chìa khoá....................-------- «net 38 


1.4. Xác định các phản ứng khoá. 
1.4.1 Xác định các phản ứng chìa khoá từ một hệ phương trình 


phản ứng đã cho.................... ¿sex vnnvon tren... 6l 
1.4.2. Xác định các phản ứng chìa khoá trên cơ sở ma trận 
“nguyên tố - cấu tử” B................. 62 


1.5. Độ tiến triển của phản ứng hoá học... 
1.6. Tỷ lượng hoá học và động hoá học... 
II. Nhiệt động học các phản ứng hoá học...... 
2.1. Enthalpie của phản ứng hoá học (nhiệt phản ứng) ........................-----seceeeeeree 72 
2.1.1. Nhiệt sinh .. 
2.1.2. Nhiệt cháy ... 
2.1.3. Tính toán Enthalpie phản ứng.................. .-..-.-.------- -- 16 

2.2. Cân bằng hoá học và tính toán hệ số cân bằng hoá học .. 


2.2.1. Enthalpie tự do và Enthalpie tự do phân tử riêng phần „79 
2.2.2. Hằng số cân bằng .........................--cccsserhietrterrerrrrrrerieririrririrrdrrirrrrrri 82 
2.2.3. Tính toán hằng số cân bằng........................-.-- s-cchhnhhhereeeerrrririe 85 
2.2.3. Phương trình trạng thái của các khí thực . ..89 
2.2.4. Tính toán hệ số Fugat..................ecceeoceetrreerreererrrerererrrree -9] 
2.2.5. Tính toán độ chuyển hoá cân bằng......................--. -------o7-ccecseierirrrerrrerrte 95 
2.2.5.1. Ảnh hưởng của áp suất lên thành phần của hỗn hợp ở 
trạng thái cân bằng.......................-..--csccrxcrrrserrrerterrrrrrrierierrirrirererirer 97 
2.2.5.2. Tính toán cân bằng hoá học của hệ phức tạp.................... --------++-cs+ccstre‹ 98 
2.3. Cân bằng trong hệ dị thể........................-----<--<-sscee .100 


2.4. Ảnh hưởng của áp suất lên Enthalpie phản ứng 
II. Động học các phản ứng hoá học, cơ sở của tính toán kỹ thuật phản ứng 
km: om  ..................... 
3.2. Phương trình động học, bậc phản ứng của những phản ứng đồng thể 
3.3. Động học của các phản ứng phức ốc I13 
3.4. Phương pháp thực nghiệm xác định phương trình động học của 
phản ứng hoá học... 
3.4.1. Xác định bậc phản ứng và hằng số vận tốc phản ứng... 
3.4.2. Xác định năng lượng hoạt hoá và yếu tố va chạm k,.. 


3.4.3. Phương pháp qui hoạch thực nghiệm và thống kê.........................-.srr--e+ 
Chương 3. 
Cấu trúc dòng và tính toán các thiết bị phản ứng ‹ cho các hệ đồng thể................. 127 
1. Phương trình cân bằng chất và cân bằng nhiệt tổng quát của hệ phản ứng 
hoá học đồng thể ........................----------- 12? 


1.1, Khái niệm chung . 
1.2. Cân bằng chất. .....................-..-c-ccsstsrtrheerrrrreiirrrrrridtrrirrrrrrrdrrrrerertree 128 


244 


1.2.1. Vận tải chất thông qua dòng chảy (vận tải đối lưu)........................ 5 thu22 129 
1.2.2. Vận tải chất thông qua khuếch tán (dòng dẫn) 
1.2.3. Phương trình vi phân cân bằng chất cho hệ đồng thể (1 pha) 
2.2. Phương trình cân bằng nhiệt.......................... 502 2s S9 SEEEEEnnnnn nen 


2.2.1. Cân bằng chất. ...135 
2.2.2. Cân bằng nhiệt......................... s22 cccs.L T1 11121211121111171110111 nen 137 
2.3. Tính thể tích phản ứng của một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng 
làm việc gián đoạn...........................---2 c2 sec. Error 138 
2.4.Tính toán thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn 
200 200) 2 SẺ TẾT LỆ HH SEN TỆ KP NGH NENPDE) AI SÀN TẾ. 139 


2.5. Tính toán thiết bị khuấy lý tưởng, đẳng nhiệt, gián đoạn khi xảy ra 
một hệ phản ứng phức tạp 


2.6.2. Quá trình phản ứng đa nhiệt 
2.6.3. Khống chế tối ưu nhiệt độ của quá trình .. 
2.6.4. Lựa chọn độ chuyển hoá tối ưu.............. 
II. Thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng.... 
3.1. Khái niệm chung 


186 
4.1. Cân bằng chất của các thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng làm viêc liên tục... 186 
4.2. Ghép nối các thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng dây các thiế' ấy 
lý tưởng 


4.2.2. Phương pháp đồ thị tính toán hệ thống thiết bị phản ứng khuấy 
Và 201557 TS Tàn ii 6n Ẳ 0n nH"... 200 


4.4. Tính toán một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc liên tục 
khi xảy ra môt hệ phản ứng phỨc tạp.................- -. - -‹---- 5+ +ce~5<ss+nheeererrrrrrrree 207 
4.5. Tính ổn định của các thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng, 
làm việc liên tục 
4.5.1. Thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục đoạn nhiệt .......................--.- -- 211 
4.5.2. Thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng , làm việc liên tục có làm nguội 
4.6. Những sai lệch của các thiết bị kiểu khuấy làm việc liên tục 
trong thực tế so với các thiết bị lý tưởng 
V. Xem xét so sánh thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng, khuấy lý tưởng 
làm việc liên tục và dãy thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục....................... 226 
5.1. Các chỉ tiêu để lựa chọn kiểu thiết bị phản ứng khi tiến hành 
hệ phản ứng đơn giản hoặc phản ứng phức tạp.....................------- 
5.2. Hướng phản ứng ở những hệ phản ứng phức tạp. ........... 
5.3. Các phương pháp nạp liệu khi tiến hành liên tục các hệ phản ứng 


phỨC tạp...................- 5n csrerhtrerrtrrtesieeertrrrrrrirrririrrirrirtrtrreraririe 234 

VI. Thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng - bán liên tục..........................--..---eeeerer 236 
6.1. Giới thiệu chung về thiết bị khuấy liên tục bán liên tục .236 

6.2. VÍ đIỤ.....................--<-< 55+ srsernzgrereCA213170 1e 422140001002.0000400008011016 .237 

Tài liệu tham khảo..........................---- +25: Sc2erhetrtrrtritiieirterrrrrrieirrrrirrirrrirrierirrri 242 


246 


THIẾT BỊ PHẢN ỨNG 
TRONG CÔNG NGHIỆP HOÁ HỌC 
(NGHIÊN CỨU, TÍNH TOÁN VÀ THIẾT KẾ) 
TẬP 1 


Tác giả: PGS., TS. MAI XUÂN KỲ 


Chịu trách nhiệm xuất bản: PGS. TS. TÔ ĐĂNG HẢI 

Biên tập và sửa bài: Th§. NGUYỄN HUY TIẾN 
QUANG NGỌC 

Trình bày bìa: TRIỆU THẾ HÙNG 


NHÀ XUẤT BẢN KHOA HỌC VÀ KỸ THUẬT 
70 Trần Hưng Đạo - Hà Nội 


In 800 cuốn, khổ 19 x 27, tại Xưởng in NXB Văn hoá Dân tộc. 
Quyết định xuất bản số: 136-2006/CXB/100.1-06/KHKT-7/9/2006. 
In xong và nộp lưu chiểu quý IV năm 2006. 


206335 


8 IÌll ll| 
Giá: 48.000đ 


TIỊN tHMfÌE 


— TÍNH TOÁN VÀ THIẾT KẾ) ñ 
[+: la `” -Öe Hn\ 


` ÁN, 


TRƯỜNG ĐẠI HỌC BÁCH KHOA HÀ NỘI 
ĐÓ NĂM xÂY DỰNG VÀ PHÁT TRIỂN 


PGS., TS. MAI XUÂN KỲ 


THIẾT BỊ PHẪN ỨNG 
TRONG CÔNG NGHIỆP 
HOá HỌC 


(Nghiên cứu, tính toón và thiết kế) 


TẬP 2 


mny 
NHÀ XUẤT BẢN KHOA HỌC VÀ KỸ THUẬT 
HÀ NỘI 


EBOOKBKMT.COM 
Tài liệu kỳ thuật miễn phí 


MỤC LỤC 
Lời nói đầu ............. m5... 7 
Chương 4. 
Phân bố thời gian lưu và ảnh hướng của khuấy trộn trong các thiết bị phản ứng 
lam Việc TIÊN TH 225212 6x06 0442862á5856/1835064-4/019á8 2xx sesybdioikbieytissvsictii5/srssvsravasisscesjvse .„.9 


I. Hàm phân bố tổng và phổ phân bố thời gian lưu 
1.1. Định nghĩa 1... 


1.2. Định nghĩa 2... .10 
IS :2/14)119112111U 06120 T SẺ ng ngan... nh ốc ốc 10 
II. Xác định đường cong phân bố tổng thời gian lưu và phổ thời gian lưu 
Bằng thực: nghiế 42232 secc6 ván 4x2 2ax18texsotiaetsbapisEcuufteb te tuaa II 
2.1. Tín hiệu vào là hàm bậc thang... „12 
2.2. Tín hiệu vào là hàm Dirak............................. LH ng ng, „12 
IH. Các đặc trưng thời gian lưu trong các thiết bị phản ứng làm việc liên tục ..... „14 
3.1. Đặc trưng thời gian lưu trong thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục............ 14 
3.2. Đặc trưng thời gian lưu trong một dãy nối tiếp các thiết bị 
kiểu khuấy làm việc liên tục.........................--- s- + Ss2x xxx Srxerxerrrrrrrrerrereevrerrrrei 
3.3. Đặc trưng thời gian lưu trong thiết bị kiểu ống chảy dòng:............................... 
IV. Đặc trưng thời gian lưu của các thiết bị thực: ...............................----«.<<<s-<x<<++ 


4.1. Đặc trưng thời gian lưu ở các thiết bị thực, kiểu khuấy hoạt động liên tục:...... 19 
4.2. Đặc trưng thời gian lưu trong thiết bị kiểu ống thực ........................................ 2Ö 


4.2.1. Mô hình phân tấn:............................-- 7S server ..20 
4.2.2. Hệ số khuấy trộn dọc trục trong thiết bị kiểu ống -.24 
4.2.3. Mô hình dãy hộp: "... ốc S .... 2Õ 


V. Độ chuyển hoá trong các thiết bị p| 
5.1. Hình thức khuấy trộn trong thiết bị phản ứng... : 
5.2. Tính toán độ chuyển hoá khi biết thời gian lưu vị và à mức độ khuấy ' trộn v vĩ mô. ...29 


5.3. Tính toán độ chuyển hoá theo mô hình phân tán..........................-.55-5cccccsS7Scc<>2 33 
Chương 5Š. 
Cơ sở tính toán các quá trình và thiết bị phản ứng cho các hệ dị thể....................... 37 
I. Động học các quá trình hoá học đị thể (macro kinetic).......................-.-.......e...37 
1.1. Khái niệm chung: ..............................-s-ccằĂseeseeee SKẾi 
1.2. Vận tốc hiệu dụng của phản ứng hoá học:.............................--.cceeeiririe ..39 
1.3. Các phản ứng dị thể trên bề mặt tiếp xúc giữa vật thể rắn và dòng liên tục: .....42 
1.3.1. Quá trình vận tải bên ngoài ở các phản ứng dị thể:.............................-.----- 42 
1.3.2. Ảnh hưởng của vận tải bên ngoài đến nhiệt độ trên bề mặt vật thể rắn.....44 
1.3.3. Tính toán hệ số cấp khối và hệ số truyền nhiệt: ...........................-.....--.--c-- 47 
1.3.4. Quá trình vận tải bên trong ở các phản ứng đị thể......... Kế 
1.3.4.1. Vận tải chất và phản ứng hóa học trong vật rấn, xốp: "m.... 0 
1.3.4.2. Vận tải chất, vận tải năng Soi và TÔNH ứng hoá học 
trong vật rắn xốp:. Tớ THƠ na... ao. Ố 


1.3.5. Tác dụng tương hỗ của các quá trình vận tải bên ngoài, 
vận tải bên trong và phản ứng hoá hỌC:...................................... 
1.3.6. Quá trình khuếch tán trong vật rấn xốp : 
1.3.6.1. Khuếch tán phân tử trong pha khí ..... _ 
1.3.6.2. Khuếch tán phân tử trong pha lỏng: ..............................cScs Sex xecceccerey 
1.3.6.3. Khuếch tán Knudsen 


1. 3. 6: 5. Phương Điển xác định hệ số khuếch tán hiệu dụng TM NHDANN kiệt... 
Chương 6 
Tính toán các thiết bị phản ứng xúc tác dị thể.............................. s5 s-s<+scckcsceserzsexsereee 79 


L. Vài nét về xúc tác rắn.. 

II. Động học các quá trình hoá học dị thể (macrokinetic)... ¬ 
2.1. Cơ chế Langmuir - Hinshelwood (1921)............... mi 
2.2. Cơ chế Eley và Rideal (1943): 
2.3.Phương trình động học: ............................... 5s cac. on crrterrkerkvree 
2.4. Chọn phương trình động học trong, tính toán thiết bị phản ứng xúc tác .. 

HH. Các loại thiết bị phản ứng cho các quá trình xúc tác dị thể 
3. Ẹ Thiết bị xúc tác lớp tĩnh: 

3.1.1. Giới thiệu chung... 
3.1.2. Cân bằng chất và cân bằng nhiệt cho t iết bị xúc tác cứ tĩnh .. 
3.1.2.1. Cân bằng chất cho thiết bị xúc tác lớp tĩnh: . 


3.1.2.2. Cân bằng nhiệt cho thiết bị xúc tác lớp tĩnh:.. tà g0, „Ø1 
3.1.2.3. Tính toán thiết bị xúc tác lớp tĩnh đẳng nhiệt:.. „02 
3.1.2.4. Tính toán thiết bị phản ứng xúc tác lớp tĩnh đoạn nhiệ „93 
3.1.2.5. Tính toán thiết bị xúc tác lớp tĩnh đa nhiệt...........................---.2--5.cccc- 97 


3.2. Thiết bị với lớp xúc tác tầng sôi: ...............................s-2sct nh HH ng rycg 103 
3.2.1. Sự hình thành lớp tầng sôi và trạng thái lớp tầng sôi ...103 


3.2.2. Các đặc trưng của lớp tầng sôi.....................-..- 5-5 ccccee acc sec ... 105 
3.2.3. Mô hình hoá toán học các thiết bị phản ứng có lớp tầng sôi..................... 106 

Chương 7. 

Các quá trình và thiết bị phản ứng dị thể gìữa chất rắn và một pha liên tục........ 111 
1. Khái niệm chung............................- cct c2. cv 2Sn vn Sn re eeercke .IH1 
II. Mô hình “nhân chất rắn có lớp VÓ DỌC Si 616 0101601 356161 t2 Lệ hai ta ca niệu 112 

2.1. Độ chuyển hoá của phần tử pha rắn là hàm của thời gian, 
thành phần pha liên tục không 009 8n nan ốc 117 
HH. Tính toán các thiết bị phản ứng để tiến hành phản ứng giữa một pha 
liên fué-vã chất TẤN các si 4 6e enoeaasdolieieaDiA A0 C16 80145660 xata ga 123 
3.1. Trường hợp thành phần pha liên tục đồng nhất trong toàn bộ 
không gian của thiết bị phần ứng ...............................- 2 S2 123k HH 222 ckrkvee 123 


3.2. Trường hợp thành phần pha khí khác nhau tại mọi điểm của 
không gian thiết bị phản On Thư. Ặ..1....,ố 
a. Với thiết bị có lớp chất rắn KĨ ¿‹s2-2:2-25552224521354136:E0321226ã. 
b. Với thiết bị có lớp chất rắn chuyển động 
Chương 8. 
Các quá trình và Thiết bị phản ứng hoá học giữa hai lưu thể................................. 131 
1./EHátriêm CRÚnE :i‹cscs-:2 s2 on a0 1215x612 AA016 445014 0001618116064 s0 1201 16iscoyay 13 


1I. Sự kết hợp giữa chuyển khối và phản ứng hoá học ...133 
7:1: Hấp:thứ VẬU lý: các. co s22 1652x220 16y018 00 Su do tuỳ dán sn và ..133 


2.2. Quá trình hấp thụ kèm theo phản ứng hoá học ....................cs«ccccsvcevsxzrtvrscecree 138 
2.2.1. Trường hợp thứ nhất: ........................ ....... -‹- ...l39 
2.2.2. Trường hợp thứ 2:. 
2.2.3. Ví dụ: Xử lý khói thải... _ 

II. Các thiết bị phản ứng dùng cho hệ khí- — _ lỏng trong công 1elriệp Na. n 


Chương 9: 

Các quá trình và thiết bị phản ứng tổng hợp polyImer........................--.---scs5<sccssccsvxe 155 
I. Một số đặc điểm của sản xuất polymer trong công nghiệp.........................-.---5-555- 555 155 
II Động học các phản ứng óÌym€f HA: -::.::- 612 0á 2014610010101 40402134228tsše 1S7 

2.1. Khối lượng mol và độ trùng hợp. .157 
2.2. Trùng hợp gốc:............................. „158 
2.2.1. Các phản ứng cơ sở và vận tốc của ia phần ứng. .158 
2.2.2. Độ trùng hợp và độ dài mạch động học:..................... ... nhe 159 
2.2.3. Phân bố khối lượng phân tử: . sếp .... 160 
2.2.4. Hiệu ứng gel và hiệu ứng thuỷ tỉnh „ ....ố.ố.ố..ố ốc 162 
2.2.5. Phản ứng ki trùng HƠI sáo À0 4400 da cÀextg 402 sx6Rosserabiae 162 
2:51:00 H70T18 HỢP TÔI:.!.s2‹c i01 105 nối ch ga K0 A014 at n0 106 na on S0 An 164 
2.4. Phản ứng đa tụ và \ phản. ứng trùng ngưng ..lố7 
2.5. So sánh ba dạng phản ứng trùng hợp......................... «+ cềnnst tiớ, 170 
II. Ảnh hưởng của cơ chế trùng n và loại thiết bị kì wút ứng lên 

phân bố khối lượng phân tử.. k `... Cố. UAU 
3.1. Trùng hợp gián đoạn... sai yết se 14005 6c lu: 

3.1.1. Trùng hợp gốc trong thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng 
làm việc gián đoạn hay trong thiết bị kiểu đẩy lý tưởng......................... L72 


3.1.2 Polymer hoá sống - living ÿ6221071284 trong thiết bị 
phản ứng gián đoạn... 
3.1.3. Đa tụ trong thiết bị phản ứng gián đoạn . 
3:2: Trùng hợp TIÊT HC S222: 21216 6 s60 l6 x6 À2 A lá 24014 4064x100 8111016210156 
3.2.1. Trùng hợp gốc trong thiết bị kiểu khuấy, làm việc liên tục..................... 175 
3.2.2. “Trùng hợp sống” (living polymerisation) liên tục: ......... cải 
3.2.3. Trùng ngưng liên TỤC: ...................... -ó-- cà Sàn HH HH 111gr re 
IV. Kỹ thuật tiến hành phản ứng polymer hoá 
4.1. Trùng hợp khối liên tục polystyren.... an 
4.2. Trạng thái động lực của một thiết bị phán ứng trùng hợp. 


(polymer hoá) liên tục .. _ x77 

4.3. Đồng trùng hợp styren/acrylonitryl.. St Niệi 
4.4 Sản xuất liên tục polyctylentcrephtalat.. ..183 
V. Phương pháp công nghệ trùng hợp dị thể......................... -- cv vStxxtxerrrrrsrrrrrree 185 


5.1. Trùng hợp dung dịch có phân tách ........................... -.- ---«-- 7< St kx *Rx nr nét nh ri 187 
5.2. Trùng hợp huyền phù 
3.3. Trùng hợp nhũ tương .... 
Tài liệu tham khảo. 


Nạ+ Áux- c¿< Tá, †: 

Bà: 2 đầu: Gác (đá site. cc làn về (cất E; Lm «ý Éaá Éạc 

0e. Qec Xà». k-Ñ Xổ tieug trấn lào Ê các quá bu Ñ ca, sgẾg Íaé Kạc 
Ozes,2. Cơ và Kaá ý của các quá 1uu-l V đ6dất ị PÉẾ đa: Kaá đạc 
OÉxeg 3. Gấu. tuc đề, về Xe Toáu. ¿⁄c XEc E: tHàu. đa, cđc các Íẹ Xâ„g IẾỂ 


EBOOKBKMT.COM 
Tải liệu kỳ thuật miễn phí 


Đời sót dầu 


Nội dung của lĩnh vực học thuật “Công nghệ Hoá học ” dựa trên những trí thức của 
hoá lý cơ bản và kỹ thuật công nghệ hoá trong đó “Kỹ thuật tiến hành phần ứng hoá học, 
hay còn gọi là tính toán và thiết kế thiết bị phản ứng hoá học” có thể được xem là trọng 
tám của lĩnh vực công nghệ hoá học hiện đại. 


Trong thực tế dào tạo, sinh viên các ngành Hoá học, nhóm ngành Công nghệ Hoá 
học. ngành kỹ thuật công nghệ hoá học và kể cả một bộ phán sinh viên ngành kinh tế rất 
cần được trang bị kiến thức của môn học này. Nó sẽ cung cấp cho xinh tiên những kiến thức 
tổng hợp. trang bị cho họ cả những kiến thức về cơ sở nghiên cứa, thiết kế và cả phương 
thức ti duy chuyên ngành, qua đó chuẩn bị cho họ những điều kiện cần thiết để có thể làm 
vớc, hoà nhập trong những tập thể khoa học kỹ thuật lớn bao gồm cả các nhà nghiên cứu 
khoa học tự nhiên, các kỹ sư công nghệ và cả các nhà kinh tế. 


Phần lớn sinh viên thuộc các chuyên ngành hoá học và công nghệ hoá học do các 
trường Đại học đào tạo ra đếu làm việc trong các lĩnh vực công nghiệp. Thế nhưng các 
Trường Đại học lại thường đã dào tạo quá nhiều, quá sâu về những vấn đề lý thuyết cơ bản 
mà quên đi hoặc coi nhẹ việc trang bị cho sùnh viên những kiến thức mang đặc trưng về một 
“đời sống nghề nghiệp” có tính công nghiệp của họ trong tương lại, Có lẽ đó là một tôn tại 
trong đào tạo cẩn phải được nhận thấy kể từ khi khoa học. và đặc biệt là ngành hoá học 
được hình thành 2 máng lớn: khoa học cơ bản và khoa học công nghệ. 


Giáo trình “ Tính toán và thiết kế thiết bị phản ứng trong công nghệ hoá học ” là 
một bộ phận không tách rời của chương trình dào tạo các &ỹ sư ngành Máy và Thiết bị Công 
nghiệp Hoá chất và Dầu khí của Trường Đại học Bách Khoa Hà nội. Giáo trình được hình 
thành trên cơ xở các bài giảng tại Trường Đại học Bách Khoa Hà nột và tham khảo các tài 
liệu có tính định hướng trên thế giới. 


Giáo trình trình bày các nhóm kiến thức cơ bản về nghiên cứu, tính toán, thiết kế 
triển khai và kỹ thuật vận hành các hệ thiết bị phản ứng trong công nghiệp hoá học. 


Tác giả cũng đã cố gắng lựa chọn, đông nhất hoá các khái niệm, các định nghĩa và 
các ký hiệu thông dụng trên thế giới trong lĩnh vực ChuyêH môn này. 


Thông qua việc trình bày, giải các bài toán ví đụ, bạn đọc có thể so sánh với các bài 
toán thực tế để tìm thấy cho mình những điều bổ ích hoặc cũng có thể tìm cho mình một 
phương pháp tính toán phù hợp hơn với kỹ thuật tính toán hiện đại trong điều kiện có thể, 


Tên gọi các đại lượng và thứ nguyên của chúng cũng đã được dàng theo IUPAC và 
TCVN. 


Giáo trình là tài liệu giảng dạy, học tập và nghiên cứu của cán bộ, sinh viên và 
nghiên cứu sinh nhóm ngành Máy và Thiết bị Công nghiệp Hoá chất — Dầu khí, Trường Đại 
học Bách Khoa Hà nội, có thể làm tài liệu tham khảo cho rộng rãi các cán bộ, nghiên cứu 
sinh và sinh viên thuộc các nhóm ngành công nghệ hoá học: Công nghệ các chất vô cơ, 


công nghệ các chất hữu cơ và hoá dâu, công nghệ vật liệu polymer, công nghệ luyện kim và 
vật liệu, cũng Hhú sinh viên ngành hoá học và ngành kinh tế. 


Để iện sử dụng, Giáo trình được chia làm 2 tập: Tập Ì bao gồm các chương Ì, 2 và 
3. Táp 2 bao gồm các chương 4, 5, 6,7, 8 và 9. 


Tác giả xin trân trọng cảm ơn các đông nghiệp của Bộ món Máy và Thiết bị Công 
nghiệp Hoá chất — Trường Đại học Bách Khoa Hà nội, đặc biệt là KS Tống Thị Hoàng 
Dương, KS Nguyên Anh Tuấn, Thạc sỹ Tạ Hông Đức đã có nhiều công lao đóng góp trong 
việc. hoàn thành Giáo trình. 


Giáo trình không thể không có những thiếu sót, mong bạn đọc lượng thứ và xi được 


nhận mọi góp ý, phê bình đến Bộ môn Máy và Thiết bị Công nghiệp Hoá chất — Trường Đại 
học Bách Khoa Hà nội. 


Tác giả 


Chương § 
PHÂN BỐ THỜI GIAN LƯU VÀ ẢNH HƯỞNG 
CỦA KHUẤY TRỘN TRONG CÁC THIẾT BỊ PHẢN ỨNG 
LÀM VIỆC LIÊN TỤC 


Trong phạm vi chương này, ta nghiên cứu phân bố thời gian lưu trong thiết bị liên tục 
thực tế và trong các thiết bị lý tưởng sai khác nhau như thế nào để từ đó xem xét sự sai khác 
về độ chuyển hóa trong các loại thiết bị đó. 


Ở đây chúng ta xem các loại thiết bị có đòng chảy qua liên tục giống như các thiết bị 
phản ứng đã xét ở những phần trên. nhưng ta giả thiết rằng, trong các thiết bị ở phần này 
không xảy ra phản ứng hoá học để loại trừ các hiệu ứng do phản ứng hoá học gây ra: nhiệt 
độ, áp suất, thay đổi thể tích,... 


Ta vẫn gọi các thiết bị đó là thiết bị phản ứng để làm rõ phân bố thời gian lưu trong 
tính toán các thiết bị phản ứng hoá học. 


h4 


I. HÀM PHÂN BỐ TỔNG VÀ PHỔ PHÂN BỐ THỜI GIAN LƯU 


Gọi Vụ, là thể tích thiết bị [m”]; 
V: là lưu lượng dòng qua thiết bị [m`/⁄h]; 
+ = Vụ /Ý : thời gian lưu trung bình . (4.1) 


Trong một thiết bị phản ứng hoá học đại lượng thời gian lưu trung bình + chỉ có thể 
cho ta thời gian lưu của một phần tử của dòng liên tục khi thiết bị đó làm việc theo chế độ 
đẩy lý tưởng. Chỉ có trong trường hợp này thời gian lưu của mọi phần tử của dòng mới là 
như nhau và bằng thời gian lưu trung bình đã nói ở trên. Trong các trường hợp khác, thời 
gian lưu thực tế của các phần tử được đưa vào thiết bị tại một thời điểm, có thể rất khác nhau 
và phổ phân bố sẽ là một vùng rộng hoặc hẹp. 


1.1. Định nghĩa 1 


Hàm phân bố tổng thời gian lưu SŒ) của một dòng chảy liên tục là phần thể tích của 
dòng chảy có thời gian lưu giữa 0 và t; nghĩa là xác suất để cho một phân tố thể tích của 
đồng được cấp vào thiết bị tại t = 0 và rời thiết bị sau một khoảng thời gian từ 0 - t. Và do 
đó xác suất để cho phân tố thể tích rời hệ thống sau một khoảng thời gian > t sẽ là 1 — S (t). 
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Vì không có một phân tố thể tích nào của dòng chảy có thể chảy qua thiết bị tại t = 0, 
cho nên phải có: S(0) = 0. 


Mặt khác cũng không thể có một phân tố thể tích nào ở lại trong thiết bị với thời gian 
đài vô hạn, nên S(œ) = l. 


1.2. Định nghĩa 2 

Từ định nghĩa trên cho thấy vi phân cúa hàm phân bố tổng thời gian lưu là đS(1) chính 
là phần thể tích của dòng ra khỏi thiết bị trong khoảng thời gian giữa t và † + dt và thời gian 
lưu trung bình sẽ là: 


1 
te Jas( (4.2) 


Một ví đụ về một hàm phân bố tổng thời gian lưu trình bày như ở hình 4-1 sau: 


L—> 
Hình 4-1. Ví dụ về một đường cong phân bố tổng thời gian lưu. 
Thời gian lưu trưng bình 1 bằng phần diện tích được gạch chéo trên hình vẽ và điều đó 
có nghĩa là phải có: F, = F¿, 
Để đánh giá vẻ phân bố các phân tố thể tích của dòng liên tục đi ra khỏi thiết bị phản 
ứng với những thời gian lưu t khác nhau người ta dùng phổ thời gian li, ký hiệu là Hít) và 
được đị+h nghĩa như sau. 


1.3. Định nghĩa 3 


HỢ) là phần của dòng liên tục có thời gian lưu trong khoảng t và t + dt; và là xác suất 
để cho một phân tố thể tích đi vào thiết bị tại thời điểm t = 0 và rời khỏi thiết bị sau khoảng 
thời gian từ t đến t+dt. Theo định nghĩa trên rõ ràng: 


d{S()]= H().dt (4.3) 
Nghĩa là H()- phổ phân bố thời gian lưu bằng vi phân hàm phân bố S(t) theo thời 


gian t. 
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Kết hợp phương trình (4.4) ta có thời gian lưu trung bình là: 


t= [thoa (2.4) 


Với thiết bị đẩy lý tưởng, không cần tính toán cũng có thể thấy được: 


S()=0 với VI<t; vàS()=l với tt (4.4a) 


[Huoät =l “t=f H(t) =0 t#T (4.4b) 


b 


Dạng của S(1) có thể xem thêm ở hình 4-6. 


II. XÁC ĐỊNH ĐƯỜNG CONG PHÂN BỐ TỔNG THỜI GIAN LƯU VÀ PHỔ 
THỜI GIAN LƯU BẰNG THỰC NGHIỆM 


Có thể thấy ngay rằng, mọi phần tử của dòng cùng đi vào thiết bị sẽ có thời gian lưu 
khác nhau, nhưng bản thân các phần tử đó không hề khác nhau, đo đó hàm phân bố thời 
gian lưu và phổ thời gian lưu (hàm mật độ phân bố) không thể xác định trực tiếp được. 


Để có đường cong phân bố và phổ thời gian lưu phải theo dõi được sự thay đổi một 
tính chất nào đó của dòng theo thời gian lưu. Sự thay đổi đó phải là trực tiếp, kể từ trước khi 
dòng vào thiết bị cho đến khi đi ra khỏi thiết bị và phụ thuộc chặt chẽ vào thời gian. Để có 
được một tính chất có thể đo được trực tiếp như vậy, thường người ta dùng các chất đánh 
dấu: có thể là chất phóng xạ, chất mầu, dung dịch muối hay axit... nồng độ của chất đánh 
dấu ở đồng ra khỏi thiết bị đo đó có thể đo trực tiếp bằng máy đếm phóng xạ, bằng hấp thụ 
ánh sáng hay độ dẫn điện của dòng. Như vậy có thể đánh dấu được những phần tử đi vào 
thiết bị và theo đõi chúng trong thời gian vận chuyển trên đòng liên tục và rõ ràng trạng thái 
về thời gian lưu....của chúng chỉ phụ thuộc vào tình trạng cấu trúc của dòng chảy trong bản 
thân thiết bị. 


Chất đánh dấu được sử dụng phải trộn lẫn tốt với các cấu tử chính của dòng và có các 
đặc trưng thuỷ lực giống hệt như đặc trưng thuỷ lực của đồng liên tục đang được dùng để 
nghiên cứu, chúng không được có những phản ứng nào đó với các cấu tử trong dòng, không 
bị hấp phụ lên thành thiết bị, hoặc phản ứng với thành thiết bị và đường ống. 

Một yêu cầu rất quan trọng của chất đánh dấu là phải xác định được nồng độ của 
chúng một cách rất chính xác kể cả khi nồng độ của chúng hết sức thấp. 

Hàm số phụ thuộc thời gian của tín hiệu đầu vào tức là nồng độ của chất đánh dấu 
được gọi là tín hiệu vào C?(t) và nồng độ đầu ra được gọi là tín hiệu trẻ lời hay tín hiệu ra 


Cï (1) cũng gọi là hàm ứng đáp. Thông thường trong thực nghiệm, tín hiệu vào thường là: 


- Hàm bậc thang. 


H 


- Hàm Dirak. 

- Hàm sin. 

Ta xem xét sau đây quan hệ giữa nồng độ chất đánh dấu ở đầu ra và các đặc trưng thời 
gian lưu tương ứng bởi một số tín hiện vào. 
2.1. Tín hiệu vào là hàm bậc thang 

Như đã biết, tín hiệu vào theo hàm bậc thang là tại t = 0 nồng độ chất đánh đấu lập tức 
tăng lên đến C} và giữ ở giá trị đó trong suốt t > 0 (hình 4.2). Tại một thời điểm t nào đó, 
trong một phần S(t) của dòng chảy tại đầu ra của thiết bị với các phần tử có thời gian lưu < t, 
nồng độ chất đánh đấu trong phản tử đó sẽ là C?, Ngược lại trong phần còn lại của dòng đi 
ra I — 5() mà có thời gian lưu > L thì nồng độ chất đánh dấu sẽ là C, = 0. 

Như vậy nồng độ chất đánh dấu ở đầu ra tại thời điểm t tính được như sau: 

Cỷ =S(0.C? (4-5) 

và mô tả trên hình 4.2b. 


CỀ 


Từ biểu thức (4.5) ta có: S(Đ= (4-6) 


Hay nói một cách khác: tín hiệu ra tương đối so với tín hiệu vào theo hàm bậc thang 
chính là phân bố thời gian lưu S(t). 1 


9° k—- Ca ao VI 
[¡ | ị 
tổ Xi) 
Ị 
h 
ĩ H 

Ụ 
\ !— 0 t— 
gỊ b} 


Hình 4.2. Tín hiệu vào theo hằm bậc thang(a) và tín hiệu trả lời (b). 
2.2. Tín hiệu vào là hàm Dirak 


Khi tín hiệu vào theo hàm Dirak, thì tại thời điểm t = 0 ta đưa một lượng nhất định 
chất đánh dấu (= n}) vào dòng liên tục trong một khoảng thời gian ngắn nhất At, có thể 
được. Nghĩa là: 


0 VI<0 


C? =4C?! 0<t†<At,} tạiz=0 (4-7) 
0 VI>At, 


Nếu như vận tốc thể tích của dòng liên tục là V thì: 
nộ =C?,V,AL, (4-8) 


Lượng chất đánh dấu ra khỏi thiết bị, trong khoảng thời gian giữa t và t + dt sẽ là: 
dn? =Cỷ.V.dt (4-9) 


Mặt khác theo định nghĩa, hàm phân bố thời gian lưu S(t) thì lượng chất đánh đấu ra 
khỏi thiết bị trong khoảng thời gian giữa t và 1 + dt, phải là: 


dS(t) = ổn! (4-10) 
n, 
Kết hợp phương trình (4-9) và (4-10) ta có: 
dS()= chiêu đi (4-19) 
Và rõ ràng theo (4-3) 
H()= ch (4-12) 


Nếu như vận tốc thể tích của dòng liên tục V đã biết, có thể tính được n° theo (4-8). 
Cũng phải thấy rằng rất khó có thể đo được một cách chính xác At, và C?, cho nên thường 
tính n‡ như là diện tích bị chấn bởi đường cong trả lời, nghĩa là có: 


n? = Ý [Cÿ.dt (4-13) 


Bản chất của phương pháp xác định n7 ở đây là toàn bộ chất đánh dấu sẽ ra khỏi thiết bị 
sau một khoảng thời gian dài vô hạn. do đó sử dụng (4-13). từ (4-15) ta có: 
xE 
H(t) ==- C (4-14) 
jcr.« 


Bằng phương trình (4-14), rõ ràng phổ phân bố thời gian lưu H(t) đo đó được tính 
từ tín hiệu trả lời ra khỏi thiết bị phản ứng khi tín hiệu vào được sử dụng là hàm Dirak 
(hình 4.3). 
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Là b) 
Hình 4.3: Tín hiệu ra (trả lời) (b} khi dùng tín hiệu vào lä hàm Dirak (a). 


Cả hai hàm phân bố tổng thời gian lưu St) và hàm mật độ phân bố H(t) đều có sức 
mạnh thuyết phục như nhau, từ hàm này ta sẽ suy ra được hàm kia và ngược lại, vì đạo hàm 
của hàm phân bố tổng S(t) chính là hàm mật độ phân bố H(t) (phương trình 4-3). 


II. CÁC ĐẶC TRƯNG THỜI GIAN LƯU TRONG CÁC THIẾT BỊ PHẢN ỨNG 
LÀM VIỆC LIÊN TỤC 


3.1. Đặc trưng thời gian lưu trong thiết bị khuấy lý tướng làm việc liên tục 


Nếu như nồng độ chất đánh dấu trong dòng vào tại 1 = Ú tăng theo hàm bậc thang, thì 
căn bằng chất cho chính cấu tử đánh dấu đó khi các giả thiết sau đây thoả mãn: 


(Xxz =0; VỄ=VW°, T1=W /) 


dC7 


m b 'C.= ý š SE Ẹ c9 E 
là: —_-=-div{(w.C,)= li Ôi nợ ii ni (4-15) 
t ' di t 1 
Cũng có nghĩa là: 
dC? dt 
 = (4-16 
C?-CƑ + ) 
Với r là thời gian lưu trung bình như đã định nghĩa. 
Mặt khác: 
t=0 Cỷ =0 cho nên đem lấy tích phân phương trình (4-16) từ 1 = 0 cho đến t = t 
ta CÓ: 
é ~-V 
F20 án öD TÔ (4-17) 


rõ ràng khi t = t thì SŒ) = I ~ 1/e = I - 0.3679 = 0,6321 nghĩa là trên 63% lượng chất đi vào 
đã đi ra khỏi thiết bị sau một khoảng thời gian t = t (thời gian lưu trung bình), phần còn lại 
(36,79%) vẫn nằm lại trong thiết bị. 
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Đường cong phân bố thời gian lưu trong một thiết bị kiểu khuấy như là một hàm của 
1/1 được trình bày ở hình 4-4 (N = ¡). 


Hàm mật độ phân bố hay phổ thời gian lưu là đạo hàm của S(1) theo t/x: 


H(1⁄)= EÙiI =e“ (4-18) 
/T 


Xem thêm ở hình 4-5 (với N = L) 


Hình 4-4. Đường cong phân bố thời gian lưu trong 1 dãy N thiết bị khuấy 
lý tưởng ghép nối tiếp (z = Nrn). 


3.2. Đặc trưng thời gian lưu trong một dãy nối tiếp các thiết bị kiểu khuấy làm việc 
liên tục 
Ta giả thiết có một dãy gồm N thiết bị khuấy có thể tích như nhau là Vạ. Bây giờ ta 
tính nồng độ của chất đánh dấu ở đầu ra khỏi thiết bị thứ N, CẢ, khi chất đánh dấu được 
đưa vào tại đầu vào thiết bị thứ nhất, như là hàm số của thời gian t sau khi tại thời điểm 
t =0, nồng độ của chất đánh dấu đó trong dòng vào thiết bị thứ nhất tăng từ 0 đến Cũ bằng 
tín hiệu theo hàm bậc thang. 


Cân bằng chất tính cho chất đánh dấu ¡ ở bậc thứ n tương tự như phương trình (4-15) 
ta có khi t > 0: 


dC?, Ca Cá. =š. Cũ C: 
dt 1 1T 1T 1 


" " n "n 


(4-19) 


Về =1, là thời gian lưu trung bình trong. bậc thứ n. và như đã giả thiết, thời gian 


lưu trung bình trong mọi bậc là như nhau cho nên thời gian lưu trung bình trong toàn hệ 
thống: 


t=Nớ, (4-20) 


như vậy từ phương trình (4-19) Ta có: 


Canh Cu “Cha (4-21) 


CẼ,=e t.^ ÍCE,.e “dt (4-22) 
1 
với n= ] (bậc thứ nhất), từ (4-22) ta có: 
Cũ =e” chế” -) =qÍ -e*) (4-23) 
với n = 2 (bậc thứ 2) từ phương trình (4-23) và (4-22) ta có: 


: "ai h -Nự N_ Nự 
(ShẺ =e !,—.C?, l độ) “dt 
# q Sh 


«t 
: c) -©*Í `) (4-24) 
T1 


và hàm phân bố tổng thời gian lưu cho toàn bộ hệ thống gồm N thiết bị khuấy S(0) là: 


CE ? N-I 
 =S()=1-e*°l1+ DU () `. (*) (4-25) 
C 1x ZJ4Â+ (N-Ù\: 


rõ ràng hàm số lấy giá trị St) = 0 khi t = 0 


và 5(Ð = 1 khi t —> œ, 


Trên hình 4.4 là đường cong phân bố tổng thời gian lưu trong một hệ thống các thiết 
bị khuấy có thể tích như nhau, ghép nối tiếp với số thiết bị N khác nhau. Hình vẽ cho thấy 
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ràng khi số thiết bị N tăng lên, đường cong phân bố càng gần với phân bố thời gian lưu trong 
thiết bị đẩy lý tưởng. 

Vị phân hàm phân bố tổng trên thco t/r, ta được hàm mật độ phân bố hay gọi là phân 
bố thời gian lưu: 


tì. dS() ~—..^ 
H = = Ẵ Ị 4- 
() d{t⁄) (N-ĐŸ” bi) kêu 


có dạng phân bố Poisson được trình bày ở hình 4-5 với số thiết bị N khác nhau, và thấy rằng 
khi N tăng lên, mật độ phân bố trở nên hẹp hơn và cực đại dịch về phía t/r = I. 


HtIt/r) —= 


0 q5 1 15 2 25 3 
t⁄t+t —> 


Hình 4-5. Phổ phân bố thời gian lưu của 1 hệ thiết bị khuấy lý tưởng được ghép nối tiếp. 
3.3. Đặc trưng thời gian lưu trong thiết bị kiểu ống chảy dòng 

Trong ống chảy đòng, có thể bỏ qua quá trình khuếch tán phân tử hay nói một cách 
khác là thời gian lưu trong ống là đủ nhỏ hơn khoảng thời gian có thể xảy ra hiệu ứng 
khuếch tán đáng kể. Do đó trong ống, các phần tử chuyển động gần như độc lập với nhau, 
không trộn lẫn vào nhau. Đây là một ví dụ điển hình về cơ chế trộn lẫn cách biệt 
(segregation). Ta có phân bố vận tốc dòng trong ống được mô tả như sau: 


2.Ý RỲ 
VỆ EU na | {ẻ)] | (4-27) 


Ÿ : lưu lượng dồng chảy; 


trong đó: 


R,: bán kính ống. 

Trên cơ sở phân bố vận tốc dòng (4-27) có thể tính được hàm mật độ phân bố H(), và 
hàm phân bố tổng thời gian lưu S(). 

Rõ ràng, vì vận tốc dòng w{R) phụ thuộc vào bán kính ống R, đo đó thời gian lưu 
cũng phải là hàm của R. Nếu như ống có chiều dài là L ( xRƒ? .L = Vụ ) thì thời gian lưu của 
phần tử cách trục ống một quãng là R sẽ là: 


L V„/V + 


“mm” {4} J-{]| 


theo định nghĩa của hàm phân bố thời gian lưu SŒ), thì đS(Ð) là phần thể tích của dòng có 
thời gian lưu trong khoảng t đến ttdt. Trong trường hợp chúng ta đang xét ở đây, thời gian 
lưu lại phụ thuộc vị trí trong ống, nghĩa là phụ thuộc R, cho nên dS(R) là phần của dòng 
Ÿ nằm trong tiết điện vành khăn giữa R và R+dR di ra khỏi thiết bị, nghĩa là ta có: 


dS(R)= — (4-29) 


t(R) 


(4-28) 


Mối quan hệ giữa R và t đã cho phương trình (4-28). Bây giờ, để thay R bằng t. trước 
hết ta phải vi phân phương trình (4-28) rồi sau đó giải theo RdR, và ta có: 


RdR = `9 dị (4.30) 
thay phương trình (4-30) vào (4-29) và chú ý rằng: 


Ww= xi Vạ =nRj.L; Vư = + ta có phổ thời gian lưu : 


—=H()=z- (4-31) 


tại trục ống R = 0, vận tốc dòng đạt cực đại và do đó thời gian lưu là cực tiểu theo phương 
trình (4-28) có: 


tụ — 1(0) = (4-32) 


như vậy phương trình (4-31) chỉ có miền xác định trong khoảng t > 1/2. Tích phân phương 
trình (4-31) trong khoảng l : t ta CÓ: 


1... Ê -2 
Sq)=*—. = cứ 4) (4-33) 


Phân bố tổng thời gian lưu S(†) trong ống chảy dòng cũng được trình bày trên hình 4-6 
cùng với hàm S(t) của thiết bị đẩy lý tưởng và các thiết bị kiểu khuấy. 


1,0 


00 lÚ l5 J0 25 30 35 kñ 


Hình 4-6: Hàm. phân bố tổng thời gian lưu cho thiết bị kiểu ống chảy dòng, 
thiết bị khuấy lý tưởng và đấy lý tưởng. 


Hình 4-6 cho thấy rằng với lc 0,6 + 1,5, hàm SŒ) của ống chảy dòng gần với hàm 
1 


S( của thiết bị khuấy hơn là với thiết bị đẩy lý tưởng. 
IV. ĐẶC TRƯNG THỜI GIAN LƯU CỦA CÁC THIẾT BỊ THỰC 


4.1. Đặc trưng thời gian lưu ở các thiết bị thực, kiểu khuấy hoạt động liên tục 


Vấn để đặt ra ở đây là sự khác nhau giữa một thiết bị kiểu khuấy thực, làm việc liên 
tục và một thiết bị khuấy lý tưởng là cái gì? 


Ta thấy rằng với một thiết bị khuấy lý tưởng, ta xem dòng chất đi vào thiết bị lập tức 
được trộn lẫn hoàn toàn với khối phần ứng trong thiết bị, giả thiết này với một thiết bị kiểu 
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khuấy thực nói chung là không thể thoả mãn, vì để đảm bảo trộn lẫn hoàn toàn, bao giờ 
cũng cần một thời gian nhất định (xem phương trình 4-17). Mặt khác, bao giờ cũng có một 
phần của dòng vào, lại không hề trộn lắn với hỗn hợp trong thiết bị mà đi thẳng vào dòng ra 
tạo nên những dao động không quy luật trong tín hiệu đồng vào và trong thực tế là ít khi mô 
tả định lượng được những sai lệch, dao động đó, vì rõ ràng chúng bị ảnh hưởng rất mạnh bởi 
vị trí của đầu ống vào, đầu ống ra và đặc biệt là bởi quá trình và cơ cấu khuấy trộn. 


Vì vậy, với các thiết bị khuấy thực (cũng như hệ thống các thiết bị khuấy), các quan 
hệ về thời gian lưu phức tạp hơn và thường được trình bày trong các tài liệu chuyên khảo. 


Tuy vậy, nếu như tỷ số giữa thời gian cần thiết để trộn lần hoàn toàn và thời gian lưu 
trung bình của lưu thể trong thiết bị nhỏ hơn 1:10 thì có thể xem thiết bị là khuấy lý tưởng 
trong mọi tính toán kỹ thuật. 


4.2. Đặc trưng thời gian lưu trong thiết bị kiểu ống thực 


Như đã biết (hình 4.6), đường cong phân bố tổng thời gian lưu của một thiết bị đẩy lý 
tưởng có dạng hàm bậc thang. Trong khi đó phân bố thời gian lưu trong thiết bị kiểu ống 
thực thậm chí còn không phải là phân bố như của thiết bị ống chảy đòng mà là phân bố có 
hình chữ § (hình 4-8). Điều đó cho thấy rằng: tất cả các phần tử hoặc các phản tố thể tích 
không có cùng một thời gian lưu và đo đó phải có một phân bố thời gian lưu nào đó. 

Có một số phương pháp mô tả thời gian lưu trong thiết bị kiểu ống, chúng chủ yếu cho 
phép mô tả toán học quá trình tổng thể, đó là mô hình phân tán và mô hình dãy hộp. 

4.2.1. Mô hình phản tán 

Xuất phát điểm của mô hình phân tán là xem đòng chảy trong ống thực cũng tương tự 
như dòng đẩy lý tưởng nhưng lại có sự khuấy trộn dọc trục theo kiểu khuếch tần, được tạo 
nên do các hiệu ứng sau: 

ä) Khuấy trộn đối lưu theo hướng dòng chảy đo việc tạo xoáy; 

b) Các phần tử trong dòng chảy có thời gian lưu khác nhau vì sự phân bố vận tốc khác 
nhau theo tiết diện ngang của ống; 

c©) Khuếch tán phân tử: thông thường, ảnh hưởng của khuếch tán phân tử là không 
đáng kể so với hai nguyên nhân a và b. Các hiệu ứng a và b cũng khác nhau về cơ bản, Hiệu 
ứng a còn gọi là hiệu ứng khuấy trộn ngược, tức là dòng vận tải ngược với hướng dòng chảy 
sinh ra do ảnh hưởng của gradient nồng độ, ngược lại hiệu ứng b - không gây ra khuấy trộn 


ngược. 


Để xây dựng mô hình phân tán, ta xem đồng chảy như là lý tưởng nghĩa là : 
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Ôw C š ; 4A 2S 0 2c 3 
2 =0 và aR =0, đồng thời mặt trước của đòng chảy tồn tại một quá trình khuấy 
trộn và khuấy trộn ngược đủ mạnh, với hệ số khuấy trộn dọc theo chiều trục Ð,, không phụ 
thuộc vào toa độ theo dòng chảy. 

Phân bố thời gian lưu S(t) trong hệ thống như vậy có thể thiết lập thông qua tính toán 
nồng độ của chất đánh đấu ở vị trí đầu ra của thiết bị kiểu ống đã nói trên CŸ ; khi nồng độ 
chất đánh dấu C} tại t = 0, z = 0 tăng lên theo một hàm bậc thang. 


Nồng độ C; của chất đánh dấu rõ ràng là hàm số của toạ độ theo đòng chảy và thời 
gian. Cũng như trên, để xét thời gian lưu ta xem trong hệ không có phản ứng hoá học 


b Vụ.Tj — )Ì, và do đó thể tích dòng không thay đổi: = =0. Như vậy, xuất phát từ 
z 
3 


phương trình cân bằng chất tổng quát, ta có cân bằng chất cho chất đánh dấu ¡ sẽ là: 


8C ˆ 
ht=D„. ° — (4-34) 
Øt 9z 3% 
trong đó W là vận tốc trung bình theo tiết điện dòng chảy. 
Điều kiện ban đầu: 
C,=0 .z>0 
khi t=0 (4-35) 
€, = C? z<0 
Điều kiện biên 
ŒC,=0 z=œ 
khi t>0 (4-36) 
C,=C; z=-œ 


Với D,, không lớn, nghiệm của bài toán có dạng: 


E =..Í-e.t 
Si SS0)2211suilU TT ⁄ (4.37) 
C° 2 2{D„` ƒÿ 


⁄ 


⁄T 


trong đó: 


: 
erf(y) = Íe” & erf(œ)=l erf(0)=0 erf(—y)=-erf(y) (4-37a) 


Đại lượng nr là thước đo tương quan giữa dòng vận tải đối lưu và cường độ khuấy 


aX 


trộn đọc trục, gọi là chuẩn số Bodenstein 
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Bo= 4-38 
D,. ( ) 
Như vậy phương trình (4-37) có thể viết: 
G? 1 1 /Bo I-È 
— =§(t)=—|1—erf -——=. 4-39 
LÊN lề 2 2` 12 t : : 


Phương trình (4-39) đúng cho những trường hợp với Bo > 50 vớt những giá trị khác 


nhau của chuẩn số Bodenstein, ta biểu điên hàm S(t) trong phương trình (4-39) theo lề ở 
1 


hình 4-.7. 


Rõ ràng từ hình vẽ (hình 4-7) thấy rằng khi Bo = œ nghĩa là không có khuấy trộn dọc 
trục, đường cong S{t) đặc trưng cho phân bố thời gian lưu trong ống trùng hợp với đường 
cong phân bố thời gian lưu của thiết bị đẩy lý tưởng và khi Bo = 0 nghĩa là sự khuấy trộn 
đọc trục cực mạnh D,, => œ nghĩa là quá trình khuấy trộn như là hoàn toàn như đặc trưng 
của một thiết bị kiểu khuấy lý tưởng, làm việc liên tục thì phân bố S(t) trên hình 4-7 cho 
trường hợp Bo = 0 là những đường cong mô tả bàng phương trình 4-17 và trên hình 4-7 là 
như nhau. Giữa các đường cong cận đó là những đường cong trùng với phân bế thời gian lưu 
trong thiết bị kiểu ống với mức độ khuấy trộn dọc trục khác nhau. 


Để đặc trưng cho dòng chảy trong những thiết bị thực kiểu ống, ta chọn những đường 
cong tính toán được theo phương trình (4-37) hoặc (4-39) phù hợp nhất với những đường, 
cong thu được từ thực nghiệm. Từ những giá trị bằng số đã tính được theo các đường cong 
tính toán được đã chọn đó, tương ứng với giá trị của chuẩn số Bodenstein ta tính được những 
đại lượng cần thiết để hiểu biết về thiết bị phản ứng (xem ví dụ ở phần sau) và cũng có thể 
tính được giá trị của hệ số khuếch tấn dọc trục D,, theo giá trị của chuẩn số Bodenstein 
Bo=WL/D„. 


Việc vạn đụng mô hình phân tán cho thấy rằng, có thể mô tả đặc trưng của quá trình 
khuấy trộn trong các thiết bị kiểu ống thực thông qua trị số của chuẩn số Bodenstein, như đã 
trình bày ở ví dụ 4-1. Hình 4-7 trình bày đường cong phân bố tổng tính toán được cho thiết 
bị kiểu ống chảy dòng. Cũng có thể nhìn thấy rằng ở đây đã chưa thể tính toán được hệ số 
khuấy trộn hướng trục. Bởi vì dạng của những đường cong “nét đứt" tính toán được từ các 
mô hình phân tán khác nhau cũng là rất khác nhau và do đó những đường cong thu được 
cũng có thể không gần với một đường cong nào đó tương ứng với một giá trị của chuẩn số 
Bodenstein. 
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Bo=0 7 
Khuấy lý tưởng 
liên tục 


Hình 4-7. Hàm phân bố tổng thời gian lưu S(t) theo mô hình khuếch tán. 
Ví đụ 4-1: Trong một thiết bị kiểu ống nồng độ của chất đánh dấu được đưa vào tại 
t =0 theo kiểu một hàm bậc thang từ C, = 0 lên C,= C?. Đo nồng độ chất đánh dấu ở đầu 
ra thu được số liệu sau: 


tứ 0 0.5 07 0,875 1,0 1,5 2,0 25 3.0 


CƑ/C? 0 0,1 022 040 0,57 0,84 0,94 0,98 0,99 


Hãy mô tả đường cong thực nghiệm theo mô hình phân tán chính xác đến mức có thể, 
và tính giá trị của chuẩn số Bodenstein. 


GIẢI: 
St Án ng : cï DÌ LỆ 24 51227 XẮ: 
1.Vẽ đồ thị đường cong thực nghiệm S(f)= œ =f|J — | đồng thời vẽ đường cong 
: hy 
“tính toán” S(t) theo phương trình (4-39) gần đến mức có thể với đường cong thực nghiệm. 
Thư được các đường cong trên hình 4-8 
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thực nghiệm 


Xa + 


=t 
ị 
ị 
Ị 


9 0,5 1,0 1,5 2,0 25 3,0 


t/T —— Ẻ 


Hình 4-8: Khả năng tương hợp của đường cong thực nghiệm S(t) và mô hình phân tán. 

2. Từ hình vẽ cho thấy rằng đường cong tính toán theo lý thuyết với Bo = 11,765 trùng 
hợp rất tốt với đường cong thực nghiệm ở những miền với giá trị của t⁄z đủ lớn. Ngược lại 
đường cong tính toán với Bo = 6,667 trùng hợp tốt với đường cong thực nghiệm với t/z nhỏ. 

3. Vì vậy, để tính toán mọi quá trình (chẳng hạn tính độ chuyển hoá U) trong thiết bị 
khi sử dụng mô hình phân tán ta lấy giá trị trung bình của chuẩn số Bodenstein: 

11,765 + 6,667 
2 


Bo= =9,216 


Như vậy để tính toán các đặc trưng thời gian lưu của thiết bị kiểu ống thực trong giới 
hạn cho phép, ta sử dụng các phương trình (4-37) hoặc (4-39), điều kiện cần thiết để tính 
toán được rõ ràng còn phải là hệ số khuấy trộn dọc trực như là một hàm số của kích thước 
ống, của phương thức lắp ráp, của vận tốc dòng và của đặc trưng lưu thể. Ta xét kỹ thêm sau 
đây về sự phụ thuộc của hệ số khuấy trộn dọc trục vào các thông số đó. 

4.2.2. Hệ số khuấy trộn dọc trục trong thiết bị kiểu ống 

Thöng thường, trong các biểu thức tính toán người ta thay hệ số khuấy trộn dọc trục 
trong thiết bị kiểu ống bằng những thông số khác nhau của dòng chảy nhờ sử dụng chuẩn số 
Peclet Pe, : 

Pe„ =Wd/D,. 4-41) 
với W: là vận tốc đòng trung bình trên toàn bộ tiết diện ngang. 


d: kích thước tương đương, đặc trưng cho cơ chất đòng chảy chẳng hạn đường kính 
ống hay đường kính của phần tử của lớp chất rắn tĩnh trong ống. 
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Theo định nghĩa của chuẩn số Bodenstein, ta có: 


- ÊLÙ 
Bo =Pea.| — 4.42 
o=Pe (§) 4-42) 


Với dòng chảy trong ống rỗng: 


_ Wdạ _ 192 192 


Sc =-— (4.42) 
Dự, Re w.ds 


Pc' 


aN 


Ở đây: dạ: đường kính ống 
Re = Wdạ /v (v là độ nhớt động) 


$c = v/D,: chuẩn số Schmidt với Ð, là hệ số khuếch tán phân tử. 


* 


Biểu thức (4-42) chỉ đúng trong miền Pe "H > 200 và như có thể thấy ở hình 4-9 


điều kiện này thường thoả mãn với các dòng chảy các chất khí (Sc  I, Pc' x5} và 
L/dạ > 40. 


Với dòng chảy xoáy: Pe',„ ~0,28/AŸ (4-43) 
đúng với miễn giá trị của Re trong khoảng 10'> Re > 10? với các ống có thành trơn: 
f=1,/2656.VRe (4-44) 
† gọi là: yếu tố ma sắt mặt sau (fanning — friction — factor). 
Với vùng chuyển tiếp 2300 < Re < 10! sử dụng công thức kinh nghiệm: 
đ 0,141 
Pe'= 16a0*22⁄( *) (4-45) 
L 
đã chứng tỏ phù hợp tốt với các số liệu thực nghiệm. 


Với đòng chảy trong ống có lớp vật liệu tĩnh: 


Với dòng chảy của khí trong ống có lớp vật liệu rắn tĩnh hình cầu: 


,W . 
Re, =—”—; _ d,: đường kính phân tử rắn 


Pe',.= Ũ ˆ __ thông thường 20< Re,<400 => I,6< Pe',.< 2,3 Bo+~2 T 


Ax 


P 
Khi lưu thể là chất lỏng: 


0.6< Pe'.< l.5 và 5 < Re < 10Ỷ 
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khi không kể đến hiệu ứng thành ống và sự phân bố tốc độ dòng. Nếu kể đến hiệu ứng thành 
ống thì: 


1,5< Pe',< L,Š và 1 < Re, < 500 
4.2.3. Mô hình dãy hộp 


Như đã trình bày (hình 4-8) đường cong phân bố tổng thời gian lưu SŒ) của thiết bị 
kiểu ống tương tự như họ đường cong phân bố thời gian lưu tính được bằng phương trình 
tính thời gian lưu cho một dãy thiết bị khuấy lý tưởng có thể tích như nhau với số thiết bị 
ghép nối N khác nhau (phương trình 4-25). Phân bố thời gian lưu của thiết bị thực kiểu ống 
gần với của đãy thiết bị kiểu khuấy lý tưởng (hình 4-4) vì quá trình khuấy trộn trong thiết bị 
kiểu ống tương tự như một đấy các thiết bị khuấy lý tưởng với một số bậc nhất định. Đó là tư 
tưởng của mô hình dãy hộp. 


Tổng thể tích của các bậc trong dãy đúng bằng thể tích của các thiết bị kiểu ống và 
khi ấn định đồng thể tích thì thời gian lưu tổng thể tương ứng cũng như nhau. 


Để mô tả một thiết bị kiểu ống bằng mô hình đãy hộp chúng ta phải xác định số bậc N 
sao cho phân bố thời gian lưu của dãy S(t) phù hợp phân bố thời gian lưu đã xác định được 
bằng thực nghiệm trong thiết bị kiểu ống. 


Hình 4-10 cho thấy từ các số liệu của ví dụ 4-1 dãy gồm 5 bậc thiết bị khuấy lý tưởng 


bằng nhau rất phù hợp với phân bố thời gian lưu trong thiết bị kiểu ống thực đã dùng để làm 
thí nghiệm. 


0 Ũ5 1,0 1,5 N: 


t/r ——~ 
Hình 4-10: Đường cong phân bế thời gian lưu S(t) cho các dãy N 
thiết bị khuấy lý tưởng ghép nối tiếp: 
đường nét đứt (------) là đường phân bố tổng S(t) trong một thiết bị kiểu khuấy thực (ví dụ 4-1). 
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V. ĐỘ CHUYỂN HOÁ TRONG CÁC THIẾT BỊ PHẢN ỨNG THỰC 
$.L. Hình thức khuấy trộn trong thiết bị phản ứng 


Chúng ta đã xem xét và tính toán thời gian lưu của khối phản ứng trong các thiết bị 
kiểu lý tưởng và thiết bị phản ứng thực. Chỉ riêng tri thức vẻ thời gian lưu nói chung không 
đủ để tính toán độ chuyển hoá trong thiết bị thực mà độ chuyển hoá trong các thiết bị thực 
còn phụ thuộc vào ảnh hưởng của hình thức khuấy trộn lên kết quả thực nghiệm của việc xác 
định phân bố thời gian lưu. 


Người ta phân biệt hai hình thức khuấy trộn: 


- Khuấy trộn vi mô, tức là trộn lẫn đến quy mô phân tử. Các phân tử riêng biệt đều 
được tham gia vào quá trình khuấy trộn. 


~ Khuấy trộn vĩ mô, tức là khuấy trộn không phải ở vùng phân tử mà chỉ là trộn đều 
các tổ hợp hoặc các tập hợp phân tử tham gia vào quá trình khuấy trộn. 


Để phân biệt hai hình thức khuấy trộn này, chúng ta tưởng tượng chất lỏng khuấy tồn 
tại ở hai dạng: 


Một là, chúng gồm những phân tử riêng biệt, tồn tại và chuyển động tự do trong chất 
lỏng và chúng va chạm nhau, trộn lẫn nhau ở dạng phân tử. Đó chính là khuấy trộn vi mô lý 
tưởng. 


Trường hợp khác, chất lỏng bao gồm những tổ hợp hoặc tập hợp gồm nhiều phân tử, 
có thể hình dung như những tập hợp đó được bao bọc bởi “một lớp vỏ trơ ” đảm bảo cho tính 
riêng biệt của các tập hợp đó; Các phân tử chỉ trộn lẫn nhau trong nội bộ mỗi tập hợp chứ 
không trộn lẫn với các phân tử của tập hợp khác. Nhưng các tập hợp lạt trộn lẫn nhau một 
cách hoàn toàn. Đó chính là khái niệm về hình thức khuấy trộn vĩ mô tách biệt toàn phân 
(Segregatron) hình 4-11. 


Hình 4-11: Các cd chế khuấy trộn: 
a) Khẩy trộn vĩ mô tách biệt toàn phần (segregation); 
b) Khuấy trộn (vi mô) lý tưởng. 
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Những hệ thống không thuộc những trường hợp cận đã nêu ở trên được xem là những 
hệ khuấy trộn vĩ mô từng phần mà zmức độ khuấy trộn vĩ mô phụ thuộc vào bản chất của chất 
lỏng được khuấy và phụ thuộc vào loại hình cấu trúc của hệ thống. 


Độ chuyển hoá trong thiết bị phản ứng có thể phụ thuộc vào mức độ khuấy trộn vĩ mô; 
trong khi việc xác định mức độ “ khuấy trộn vĩ mô” đó bằng thực nghiệm lại thật khó khăn. 
Chúng ta không xét vấn đề ở đây một cách định tính; mà chỉ xem thử, các hình thức khuấy 
trộn ở trên, ảnh hưởng như thế nào lên vận tốc phản ứng và do đó lên độ chuyển hoá, nhằm 
rút ra những kết luận, là hình thức khuấy trộn nào là thích hợp hay không thích hợp cho 
những hệ phản ứng nhất định nào đó. 


Để làm sáng tỏ vấn đề này, ta xét một thiết bị phản ứng kiểu khuấy, làm việc gián 
đoạn. Nếu tồn tại trong khối phản ứng hình thức khuấy trộn vĩ mô thì tại t = 0 phản ứng bắt 
đầu ở mọi tập hợp phân tử do đó hình thức khuấy trộn rõ ràng không ảnh hưởng gì đến độ 
chuyển hoá hoặc chất lượng sản phẩm. Cũng có thể nhìn thấy kết quả tương tự khi quá trình 
xảy ra trong một thiết bị đẩy lý tưởng vì mọi tập hợp phân tử đều đi qua vùng phản ứng với 
một tốc độ như nhau. 

Ngược lại, với những thiết bị làm việc liên tục mà thời gian lưu của các phần tử không 
như nhau thì hình thức khuấy trộn, nghĩa là mức độ khuấy trộn vĩ mô sẽ ảnh hưởng lên độ 
chuyển hoá, ngoại trừ đối với phản ứng bậc 1. Ta xét một phân tố thể tích khác có nồng độ 
cấu tử A lớn hơn hoặc nhỏ hơn trong phân tố ta xét. Như vậy, ta có chẳng hạn hai phân tố 
thể tích cạnh nhau với nồng độ chất phản ứng A là C„_ và C¿. Phản ứng tuân theo quy luật 
động học bậc n với cấu tử A. Nếu như giữa hai phân tố thể tích đó tổn tại khuấy trộn vỉ mô 
thì nồng độ trung bình của cấu tử A trong chúng là: 


= C.+€, 
(Gijv= ` ^ 


và vận tốc phản ứng sẽ là: 


(4-46) 


Nếu giữa hai phân tố đó tồn tại khuấy trộn vĩ mô - Segregation ~ (ký hiệu bằng chữ S) 
thì vận tốc phản ứng trong chúng sẽ là: 


kÍCc,} +(c,}' (4-47) 
2 


1s = 
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s _Í€a}+(€;}Ì J. 


Thấy rằng: 
n=l thì 5.- 1 (4-49) 
Tụ 
` Ts 
n>l thì _—>— >] (4-50) 
TM 
` Ts - 
n<l thì _——<l (4-51) 
TM 


Các phương trình (4-48) - (4-50) cho thấy rằng khi bậc phản ứng là n = I hình thức 
khuấy trộn rõ ràng không ảnh hưởng đến vận tốc phản ứng và do đó không ảnh hưởng đến 
độ chuyển hoá: Với bậc phản ứng n>l thì rựr„>1, nghĩa là với một thời gian lưu như nhau 
khi trong dòng lưu thể tồn tại cơ chế khuấy trộn vĩ mô vận tốc phản ứng sẽ lớn hơn và do đó 
độ chuyển hoá sẽ cao hơn. Ngược lại là với hệ phản ứng có bậc n < 1, độ chuyển hoá sẽ cao 
hơn khi trong dòng tồn tại cơ chế khuấy trộn vi mô. 

5.2. Tính toán độ chuyển hoá khi biết thời gian lưu và mức độ khuấy trộn vĩ mô 

Nếu như biết hàm phân bố thời gian lưu S(t) và mô tả động hoá học của hệ phản ứng, 
đồng thời chẳng hạn trong thiết bị tồn tại cơ chế khuấy trộn vĩ mô thì độ chuyển hoá U, của 
cấu tử A trong phân dS(t) của dòng ra, nghĩa là phần của dòng bao gồm những phần tử có 
thời gian lưu trong khoảng t và t + dt, bằng độ chuyển hoá khi phản ứng tiến hành trong một 
thiết bị đẩy lý tưởng với thời gian lưu r = t cũng như tiến hành trong một thiết bị phân ứng 
gián đoạn với thời gian phản ứng là t, 

Nhưng nếu dòng ra lại bao gồm những dòng mang trong đó hình thức khuấy trộn vĩ 
mô có thời gian lưu khác nhau thì độ chuyển hoá trung bình được tính: 


Sz] t=œ 
Ữ,= ƒU„@).4S() = ÍUA(@0H@)át (4-53) 
S=0 t=0 

Phương trình (4-53) có thể giải bằng đồ thị (hình 4-12). 

Trên hình 4-12, đường cong I là đường phân bố thời gian lưu thực nghiệm S(), đường 
cong 2 là đường U, = f(t) thực nghiệm hoặc tính toán. Trên cơ sở 2 đường cong đó , xây 
dựng đường cong 3 mô tả sự phụ thuộc nhau giữa S() và U„(t). Độ chuyển hoá Ứ, theo 
phương trình (4-53) chính là diện tích giới hạn bởi đường cong 3 và trục tung. 
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10 0,8 10,6 0,4 
UAfÙS—— \ 


Hình 4.12: Xác định độ chuyển hoá từ đường cong thời gian lưu thực nghiệm S(t) 
và quan hệ độ chuyển hoá (tính bằng thực nghiệm)/ thời gian. 


Trường hợp S() và U„() đều được mô tả bằng những hàm đại số, chẳng hạn trong một 
thiết bị kiểu khuấy làm việc liên tục xảy ra phản ứng dạng: 
AsP_ với |Ju|=kC, 


và quá trình khuấy trộn tuân theo cơ chế khuấy trộn vĩ mô hoàn toàn, khi đó hàm S() chính 
là phân bố thời gian lưu trong thiết bị khuấy lý tưởng; Độ chuyển hoá (với |vạ|= 1) là: 


U¿() hang (4-54) 


A 


'Theo (4-26) đã có: 


H()= ShI) bi xố cho nên 
dt 1 
“ - k 
Ữ, = [~-ce")Š  at=—= 4-55 
5 [ ) $ 1+ktr : ) 


Kết quả này hoàn toàn trùng với độ chuyển hoá tính được trong một thiết bị khuấy lý 
tưởng không hẻ kể đến hiệu ứng khuấy trộn vĩ mô như biểu thức (3-165 - chương III). Điều 
đó cho thấy với phản ứng bậc I, cơ chế khuấy trộn không ảnh hưởng lên độ chuyển hoá. 
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Với phản ứng có bậc n # !, nghĩa là |r,|= k.C? độ chuyển hoá trung bình trong thiết 
bị khuấy lý tưởng với các cơ chế khuấy trộn khác nhau đã được tính và ghi vào bảng sau 
(bảng 4-1) với giả thiết là S(t) tương ứng với hàm phân bố thời gian lim của thiết bị khUấy lý 
tưởng. 


Bảng 4-1: Độ chuyển hoá của cấu tử A trong một thiết bị khuấy 


lý tưởng với các cơ chế khuấy trộn khác nhau 
Bậc phản ứng Cơ chế khuấy trộn vĩ mô, Cơ chế khuấy trộn vì mô 
n 
U= U= 


kt/C? với t<€C) /k 


a)_ Cận tích phân ở đây t = 0 và t =/4.Cˆ /k 


1 với t>C° /k 


1+1 v1 + 4ktCˆ 


2ktCˆ 


b)_ E, là tích phân Euler được định nghĩa: 


Để có thể nhìn nhận cụ thể hơn các hàm số Ứ, = f[kt(C$)"']_ các trường hợp đã 
ghi trong bảng 4-1, được trình bày trên hình 4-13. 
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Hình 4-13: Độ chuyển hoá trong 1 thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tục tương ứng với đường 
cong phân bố thời gian lưu S(t) khi tốn tại các cơ chế khuấy trộn khác nhau. 
M: khuấy trộn vi mô, S: khuấy trộn vĩ mô, n: bậc phản ứng 


Hình 4-13 cho thấy rằng độ chuyển hoá của những hệ phản ứng có bậc n # l phụ 
thuộc nhiều vào cơ chế khuấy trộn. Chẳng hạn với phản ứng bậc n = 2, với kt.C =10 với 
cơ chế khuấy trộn vĩ mô, U„ = 0,78, ngược lại với cơ chế khuấy trộn vi mô, Ủ, = 0,72. 

Mức độ khuấy trộn vĩ mô cũng ảnh hưởng không nhỏ lên hiệu suất sản phẩm mong 
muốn của hệ phản ứng phức tạp. Chẳng hạn có hệ phản ứng 


Xý P Ftp= kịụ CA 
1x = kạ.CA? 


Xẩy ra trong một thiết bị phản ứng khuấy lý tưởng, làm việc liên tục và có thời gian 
lưu như nhau thì rõ ràng theo đề thị hình 4-13, với cơ chế khuấy trộn ví mô phản ứng bậc 2 
sẽ có độ chuyển hoá thấp hơn và như vậy sẽ có lợi hơn cho việc tạo thành sản phẩm mong 
muốn P; Khi thời gian lưu tăng lên vô hạn, thậm chí có thể nhận được sản phẩm P tỉnh khiết. 

Ví dụ 4-2: Có phản ứng A -> P, theo quy luật động học bậc 1 với k = 0,1.” và 
+ =10s. Hãy tính độ chuyển hoá trung bình U, khi xem trong hệ tồn tại cơ chế khuấy trộn 
vĩ mô hoàn toàn. 

a. Khi quá trình tiến hành trong một thiết bị đẩy lý tưởng (phương trình 4-54) trong đó 
t=t. 
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b. Khi quá trình tiến hành trong một thiết bị kiểu ống chảy B2, (phương trình 4-53) 
có để ý đến phương trình (4-54) và (4-31). 


c. Khi quá trình xảy ra trong thiết bị kiểu ống thực theo phương trình (4-53), có để ý 
đến phương trình (4-54) và sử dụng kết quả thực nghiệm về đường cong S(†) theo ví dụ trên. 
d. Khi quá trình tiến hành trong một thiết bị kiểu khuấy theo phương trình (3-165) và 
(4-55). 
BÀI GIẢI: 
a. Thiết bị đẩy lý tưởng Ủ, =l—e"' =0,63 
° 2 
b. Thiết bị kiểu ống chảy dòng: Ứ, = ll _em ) n .dt 
t2 


Cận dưới của tích phân này không phải là “ 0” mà là t/2, cho nên: 


U, =50.Jl- e0) }W =052 


c. Thiết bị kiểu ống thực: Tính theo phương pháp đồ thị như đã trình bày ở hình 4-11. Diện 
tích phần được gạch chéo tương ứng với giá trị U„ = 0.61. 

d. Thiết bị kiểu khuấy lý tưởng: 
kt 

1+ kr 


Ti =0,5 


5.3. Tính toán độ chuyển hoá theo mô hình phân tán 

Ở đây ta tính độ chuyển hoá trong một thiết bị kiểu ống, liên tục, ổn định trong đó có 
quá trình khuấy trộn đọc trục với hệ số là D,„, vận tốc dòng trung bình là W và không đổi 
trong suốt chiều dài thiết bị. Khi đó cân bằng chất cho cấu tử ¡ sẽ là: 


2 
n T, Du. = +2 Vụ, (4-56) 
1 


đz 


giả sử trong hệ chỉ xảy ra một phản ứng hoá học với quy luật động học bậc nhất (nghĩa là 
Í=A, vụ =—l và Övụ.r =—kC, thì: 
j 


— kC, (4-57 
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Nếu như không tồn tại hiện tượng khuấy trộn dọc trục trước (z < O) và sau thiết bị 
phản ứng (z > L), thì sự giảm nồng độ C2 ngay tại z = 0 chính phải bằng quá trình khuếch 
tán đọc trục, nghĩa là tại z = Ö ta có; 


dC 
WÍC) -C„}=—D,.. n (4-58) 
Tương tự như vậy tại z = L 
—Í¬kE d€ 
WÍCÃ ~CA}=~D,,. n (4-59) 


Cũng phải thấy rằng đọc theo chiều dài z của thiết bị nồng độ cấu tử A giảm do 


A, 


chuyển hoá hoá học, nghĩa là <0, nghĩa là ở vế trái của đẳng thức (4-59) phải có 
Z 


CẬ >CŒ, tại z= L; điều mà về phương điện vật lý không thể chấp nhận được (nồng độ chất 
A ra khỏi thiết bị lại lớn hơn nồng độ chất A trong thiết bị). Vì vậy, điều kiện biên đúng đắn 
của bài toán phải là: 


dC, _ 0 tại z=L (4-60) 
đz 
Đặt C¡ =C,/Cá (4-61) 
z=zL (4-62) 
Ta có: 
ádCÓÔ D, đ CC kL . 
0=-—2>+—*.—;^`-—.C 4-63 
dˆẺ WL dc? wW ˆ Hộ) 
với: I—C) = Ki Ca tại” =0 (4-64) 
WL dz 
đc: =0tạiz'=1 (4-65) 
đdz 


w, kL : 
Các đại lượng S” và — là những đại lượng không thứ nguyên và là những thông 
aX W 
„ WL Ft- : 
số đặc trưng cho hệ. Như đã biết ˆ*-} chính là chuẩn số Bodenstein, đặc trưng cho tương 
Ax 


quan giữa vận tốc vận tải do đối lưu và do khuấy trộn dọc trục. Còn đại lượng 
k.L 


Da, =— 
% 


kt (4-65a) 


chính là chuẩn số Damkoehler I, đặc trưng cho quan hệ giữa vận tốc phản ứng hoá học và 
vận tốc của quá trình vận tải đo đối lưu. Ta có phương trình cân bằng chất (4-56) bây giờ là: 
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=...... dữP 
dz B, dz 
` dC, 
với L~€j= ng ` tại z =0 (4-67) 
=. =0tạiz”=I (4-68) 
dz” 


Nghiệm của phương trình này là: 
= 2(I = B)e?°u9!? ,eBol+P)z2 2(I+ B}cPntn8)2,Be(1:p)zz2 


C¡ = 4-69 

^ (+)?.ePse!2 ~(1—p)?.e9sq-02 ( ) 

trong đó: B=.l+ 4Da, (4-70) 
Bo 


Biểu thức (4-69) mô tả phân bố nồng độ trong một thiết bị kiểu ống trong đó xảy ra 
quá trình khuấy trộn dọc trục và xảy ra phản ứng hoá học không thuận nghịch bậc nhất. 


Tại z” = 1 nghĩa là ở đầu ra của thiết bị ta có: 
; ÔU Ị ¬ 4B 
là M«ằ..= q +)ˆ.ePedsÐ 2 -q ~)ˆ,ePeuxBi2 


(4-71) 


Ví dụ 4-3: Các dữ liệu giống như ở ví dụ 4-2 và khẳng định rằng, phân bố thời gian 
lưu S(t) bằng thực nghiệm đã có, được mô tả rất tốt bằng mô hình khuếch tán nếu như lấy 
giá trị của chuẩn số Bodenstein là Bo = 9,216. Hãy tính độ chuyển hoá của một phản ứng 
bậc nhất với k = 0,1.s”; thời gian lưu trung bình + = 10 s. 


GIẢI: 
Theo phương trình (4-65a) tính được Da, = 1. 
Do đó theo phương trình (4-70): 


B=.+-°L -11975 


9/216 
Từ phương trình (4-71) có: 
Cr ^ 4.11975 N 
Cộ V° Vệp, 4/829.e°9!9! — 0.039,e 1086 Sản? 


Do đó U, = L -- 0,399 = 0,601. 


Trên hình (4-10) cho thấy đường cong phân bố thời gian lưu S(Œ) gần với một hệ thống 
gồm 5 thiết bị khuấy ghép nối tiếp. Thời gian lưu trung bình trong mỗi thiết bị sẽ là t = 2s. 
Độ chuyển hoá U, tính theo mô hình dãy hộp sẽ là: 
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Chương 5 
CƠ SỞ TÍNH TOÁN CÁC QUÁ TRÌNH VÀ THIẾT BỊ 
PHẢN ỨNG CHO CÁC HỆ DỊ THỂ 


I. ĐỘNG HỌC CÁC QUÁ TRÌNH HOÁ HỌC DỊ THỂ (MACRO KINETIC) 
1.1. Khái niệm chung 


Các quá trình chuyển hóa hoá học trong một hệ thống gồm nhiều pha luôn là sự kết 
hợp của các phản ứng hoá học và các quá trình vận tải vật lý (vận tải chất và vận tải năng 
lượng). 


Chẳng hạn trong quá trình làm sạch CO; trong khí tổng hợp nhờ monoetanolamin 
(CH,OH- CH;-NH;- một base mạnh), để cho phản ứng xảy ra trong monoetanolamin thì rõ 
ràng trước hết CO; phải được vận tải từ pha khí vào pha lỏng. Trong trường hợp phản ứng 
trong pha lỏng xảy ra rất nhanh, vận tốc chung của quá trình làm sạch chỉ phụ thuộc vào vận 
tốc vận tải CO; từ pha khí vào trong pha lỏng. Ngược lại, khi vận tốc phản ứng hoá học lại 
rất chậm, thì chính bản thân nó quyết định vận tốc chung của quá trình. Trong thực tiễn 
công nghiệp có ý nghĩa nhất là các quá trình xảy ra trên bề mặt phân chia các pha. Chính tên 
gọi các quá trình phản ứng dị thể là để chỉ các quá trình xảy ra trên ranh giới pha đó. Người 
ta phân biệt ra 2 loại quá trình dị thể: một là, tất cả các chất phản ứng đều ở trong môi 
trường liên tục (pha khí hay pha lỏng) còn phản ứng thì xảy ra trên bể mặt xúc tác rắn. Đó là 
các phản ứng xác tác đị thể (tổng hợp amoniac, tổng hợp metanol, oxy hoá SO;,craking xúc 
tác các hydrocacbon đầu mỏ...).Hai là, các chất phản ứng được phân bố trong các pha khác 
nhau(pha rắn-pha phân tán và pha khí-pha liên tục và phản ứng xảy ra cả trong các pha rắn 
và trong pha khí (ví dụ phản ứng đốt quặng pirit để sản xuất SO;, phản ứng đốt cháy than 
cốc trong lò cao, phản ứng hoà tan các muối, oxyd trong dung dịch kiểm, hay dung dịch 
axit...) và trong phạm vi giáo trình này 2 loại hình quá trình hoá học dị thể đã nêu ở trên 
được chìa ra quá trình phản ứng xúc tác dị thể và phẩn ứng dị thể không xúc tác. 


Nói chung, một phản ứng hoá học xảy ra trên bề mặt xúc tác xốp khi pha liên tục 
chứa các cấu tử phần ứng bao gồm các giai đoạn như sau: 


1. Vận tải các chất phản ứng từ đòng liên tục qua lớp biên trên bề mặt ngoài của phần 
tử Xúc tác. 


2. Vận tải các chất phản ứng nhờ khuếch tán đến bề mặt bên trong của phần tử xúc tác. 
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3. Hấp phụ hóa học một hay nhiều cấu tử phản ứng lên bề mặt bên trong của xúc tác. 


4. Phản ứng giữa các phần tử chất phản ứng đã bị hấp phụ trên bề mặt trong của xúc 
tác hay phản ứng giữa phần tử đã bị hấp phụ với phần tử trong dòng khí để tạo thành sản 
phẩm của phản ứng. 

5. Nhả hấp phụ sản phẩm phản ứng. 


6. Vận tải sản phẩm phản ứng từ bề mật trong của xúc tác ra bề mặt ngoài của phần tử 
thông qua khuếch tán qua hệ thống mao quản. 


7. Vận tải sản phẩm phản ứng từ ranh giới pha (bề mặt ngoài xúc tác) vào trong dòng 
liên tục. 


Trong điểu kiện ổn định, vận tốc của tất cả các giai đoạn phải bằng nhau. Các giai 
đoạn 1/2 ,6 và 7 thuần tuý là những quá trình vật lý. Đối với những phần tử xúc tác rắn 
không xốp, các quá trình hấp phụ hoá học, phản ứng hoá học và khử hấp phụ chỉ tiến hành 
trên bề mặt ngoài của phần tử rắn. Các giai đoạn 2, 6 sẽ không xảy ra. 


Vận tốc của quá trình chuyển hoá hóa học trên bề mặt xúc tác ít nhiều chịu ảnh hưởng 
của vận tốc quá trình vận tải nguyên liệu (chất phản ứng) đến vùng phản ứng, cũng như của 
quá trình vận tải sản phẩm phản ứng ra khỏi vùng phản ứng. Mặt khác vận tốc phản ứng hoá 
học lại phụ thuộc vào nhiệt độ của bề mặt phần ứng và chính nhiệt độ của phần tử xúc tác lại 
phụ thuộc vào quá trình truyền nhiệt giữa phần tử xúc tác và đòng khí cho nên nhiều khi vận 
tốc của quá trình phản ứng dị thể lại hoàn toàn bị guyết định bởi quá trình vận tải nhiệt. Với 
các phản ứng không xúc tác, qúa trình hoàn toàn tương tự có điều ở đây cấu trúc, hình dạng 
và thành phần của vật thể rắn sẽ thay đổi liên tục theo tiến trình phản ứng. 


Tóm lại vận tốc của một quá trình hoá học đị thể là sự &é? hợp của vận tốc phản ứng 
hoá học và vận tốc các quá trình vận tải vật lý. Ö những trường hợp đặc biệt có thể chỉ giai 
đoạn này hoặc là giai đoạn khác quyết định vận tốc chung của quá trình. Sự kết hợp giữa 
động hóa học và động học của các quá trình vận tải vật lý đó được Frank-Kamenesky gọi là 
Macrokinetic (tức là vận tốc của quá trình chuyển hoá hóa học có kể đến ảnh hưởng của các 
quá trình vận tải vật lý). 


Cũng phải đẻ cập đến loại hình phản ứng giữa nhiều pha rắn với nhau là các phản ứng 
điển hình trong công nghệ vật liệu silicat: sản xuất gốm sứ, ximăng.....Trong các hệ phản 
ứng đó các qúa trình khuếch tán chiếm một vị trí rất quan trọng, trong đó bao gồm khuếch 
tán trong nội bộ một pha rắn, khuếch tán bề mặt dọc theo các bẻ mặt tiếp xúc theo các ranh 
giới giữa các cấu trúc tính thể ....và các quá trình khuếch tán đó chồng chéo lên các phản 
ứng hoá học làm cho việc nghiên cứu động học của các quá trình hóa học giữa các pha rắn 
rất khó có thể định lượng được. 
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1.2. Vận tốc hiệu dụng của phản ứng hoá học 


Để tính toán cân bằng chất và cân bằng nhiệt khi tính toán thiết bị phản ứng hoá học 
dị thể, thường người ta sử dụng đại lượng vận tốc hiệu dụng hoặc vận tốc chuyển hoá của 
phản ứng hoá học đị thể trong một đơn vị thể tích của không gian phản ứng, giống như ở các 
qúa trình đồng thể. 

Vì hệ là dị thể cho nên phân tố thể tích phải xét không thể nhỏ bất kì, điều này có thể 
thấy rõ, chẳng hạn ở một lớp xúc tác tĩnh hoặc trong một thiết bị phản ứng lỏng -khí kiểu sửi 
bọt: trong một phân tố thể tích không gian phần ứng phải chứa những bề mặt phân chia pha. 
Vì vậy phân tố thể tích cần xét ở trong hệ dị thể phải đủ lớn chẳng hạn với một phản ứng 
trên bề mặt xúc tác giữa những cấu tử trong pha liên tục ít nhất phân tố thể tích đó phải bằng 
một phần tử xúc tác. Như vậy, ở vận tốc hiệu dụng của quá trình hoá học đị thể trong một 
đơn vị thể tích, ngoài phản ứng hoá học còn có cả các quá trình vật lý.Vận tốc hiệu dụng xác 
định được trong một phân tố thể tích đủ lớn đó sẽ được dùng để tính toán trong các phương 
trình cân bằng chất và phương trình cân bằng năng lượng như là vận tốc của quá trình tại 
một điểm trong hệ. Chấp nhận sự gần đúng đó chính là dựa trên giả thiết xem một lớp hạt 
phân tán trong pha liên tục như là một môi trường liên tục- vì vậy trong tính toán vận tốc 
hiệu dụng của quá trình, các hệ số truyền nhiệt và hệ số chuyển khối được sử dụng, là những 
giá trị trung bình trong một không gian nhất định. 


Để tính toán vận tốc hiệu dụng của phản ứng ta xét một ví dụ: 


Chẳng hạn có phản ứng chuyển hóa cấu tử A thành cấu tử B (dạng khí) xẩy ra trên bể 
mật ngoài của vật thể rắn, không xốp, như là chất xúc tác: 


A() => Bœ) (5.1) 


Vì xem vật thể rắn là không xốp và giả thiết rằng các giai đoạn hấp phụ, phản ứng hoá 
học trên bề mặt và nhả hấp phụ tuân theo một qui luật động học bậc n nào đó, quá trình tổng 
thể vì vậy chỉ bao gồm 3 giai đoạn: 


1-Vận tải chất phản ứng A đến bề mặt xúc tác. 
2-Phản ứng hoá học trên bề mặt (tất nhiên đã kể cả hấp phụ, nhả hấp phụ,...). 
3-Vận tải sản phẩm B từ bề mặt vào dòng khí. 


Nếu vận tốc phản ứng không bị ảnh hưởng bởi nồng độ cấu tử B trong 3 giai đoạn trên 
ta cũng chỉ cần chú ý đến giai đoạn 1 và 2. 


Mật độ đồng cấu tử A được vận tải đến bể mặt ngoài xúc tác là 
JA= B.(Car— C¿s) (S.2) 
trong đó: 


[j] = mật độ đòng [mol/m°.s]. 
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[B] hệ số cấp khối [m/s]. 
C¿p, Cụ s nồng độ cấu tử A trong dòng khí và trên bề mặt xúc tác [mol/m']. 


Ta định nghĩa vận tốc phản ứng tính trên một đơn vị điện tích bể mặt ngoài của xúc 
tác là: 


x k,. AS @.3) 
trong đó: 


k, : là hằng số vận tốc phản ứng tính trên một đơn vị diện tích bể mặt ngoài của xúc 
tác; 


€¿ s : nồng độ cấu tử A trên bề mặt xúc tác; 
n: bậc phản ứng. 
Khi quá trình xây ra ổn định phải có: 
DO (5.3) 


Với phản ứng bậc 1 và với |v„| = 1 ta có: 


B.(Cá» = €Cus) = k CA. (5.4) 
C,s= RET: ‹Cụ+ (5.5) 


Từ biểu thức (5.5) cho thấy rằng nếu k >> nghĩa là giai đoạn quyết định vận tốc 
chung của quá trình là giai đoạn vận tải, thì C, s << C„ ; cũng có nghĩa là C, s~ 0 ngược lại 
ks << B (giai đoạn quyết định vận tốc chuíg của quá trình là phản ứng hoá học trên bề mặt) 
thì CẠsx Cạ¿. 


Phân bố nồng độ của cấu tử A trong vùng lân cận hạt xúc tác có thể biểu diễn trên 
hình 5-1. 


Đem thay phương trình (5.5) vào (5.3) với phản ứng bậc 1 ta thu được: 


k,. €C C 
(Tun)s = CHẾ, AT _ 1 ¬ = Sm==“5= (5.6) 
k,+Ð đi W+W 
k, 
¬ = Wạ và : = Wp: gọi là trở lực của phản ứng hoá học và trở lực của quá trình 


cấp khối. Với phản ứng bậc 2, lva| = | tương tự như trên ta có: 


=B +-/Ð? +4k,B.CAs 
Cs= 


2k, 


(5.7) 


40 


Thay vào phương trình (5.3) ta có : 


(ru), = B(C; s + sắ F= lr + _Cáy ) (5.8) 


Bề mặt xúc tác 


Toạ độ không gian — 
Hình 5.1: Phân bố nồng độ trong vùng lân cận bể mặt tiếp xúc 
giữa phần tử pha rắn và dòng liên tục. 


Nếu gọi Sv„ là diện tích bề mặt ngoài của một đơn vị thể tích không gian phản ứng 
(thể tích lớp các phần tử xúc tác) thì vận tốc hiệu dụng của phản ứng tính cho một đơn vị thể 
tích không gian phản ứng sẽ là: 


Š 
(vn = Œun)s— = Œạn )oŠy, (5.9) 
Vụ 


Và gọi S„„. là diện tích bề mặt ngoài của một đơn vị khối lượng xúc tác, thì: 


, 3w = (Trn)-Ss-Pi (5.10) 


Trong đó p, là khối lượng riêng lớp của xúc tác Ð, “v với m; là khối lượng và Vụ là 
R 


thể tích của lớp xúc tác (vật liệu rắn) cũng có thể viết phương trình (5. 10) ở đạng sau: 
Œzy)z„ = (au)eSm-Ði(1-E) (5.11) 
Với py là khối lượng riêng biểu kiến của xúc tác tức là khối lượng riêng kể cả độ xốp 
bên trong của xúc tác và e là độ xốp của lớp xúc tác: 
E= Đo 
Vpẹ + 


(5.12) 
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Trong đó: Vị là thể tích không gian rỗng trong lớp tức là thể tích của pha liên tục và 
Vẹ là thể tích xúc tác rắn trong không gian thiết bị phản ứng. Với các phản ứng xúc tác đị 
thể, thường tính vận tốc hiệu dụng trên một đơn vị khối lượng xúc tác: 


(ạg )v, = Œạn)»-Ð¡ = (Tan)-Sm«Ðị (5.13) 


1.3. Các phản ứng dị thể trên bẻ mặt tiếp xúc giữa vật thể rán và dòng liên tục 

Các phản ứng dị thể khí- rắn có thể chia ra thành các nhóm: phản ứng dị thể xúc tác 
và phần ứng dị thể không xúc tác. 

Với các phản ứng dị thể xúc tác, nói chung xúc tác rắn không thay đổi cả về thành 
phần, cấu trúc...trong suốt quá trình, ngược lại ở các phản ứng đị thể không xúc tác, pha rấn 
là một cấu tử phản ứng và do đó độ lớn, cấu trúc xốp, thành phần của nó thay đổi liên tục 
trong thời gian phản ứng. 


Trong một không gian nào đó, chẳng hạn một bình chứa dạng trụ thẳng đứng, có 
những phần tử vật liệu rắn với kích thước nhất định và một đòng liên tục đi từ dưới lên, thì 
các phần tử rắn sẽ tồn tại trong không gian đó ở những trạng thái khác nhau, tuỳ thuộc vào 
vận tốc của dòng liên tục: 


Khi vận tốc dòng liên tục nhỏ, các phần tử rắn nằm yên và hình thành một lớp không 
chuyển động (lớp tĩnh). 


Khi vận tốc dòng liên tục tăng lên vượt quá một giá trị tới hạn nào đó, tuy nhiên vẫn 
còn thấp hơn vận tộc rơi tự do của phần tử, các phân tử rắn sẽ chuyển động một cách linh 
động liên tục nhưng không bị đẩy ra ngoài bình chứa. Trạng thái đó của lớp phần tử rắn 
trong dòng liên tục giống trạng thái của một chất lỏng đang sôi và cũng có những đặc trưng 
vật lý như chất lỏng sôi. Trạng thái đó, lớp xốp được hình thành gọi là /ớp tầng sôi. 


Trong khi với những phản ứng dị thể trong các lớp phần tử rắn lớp tĩnh để tránh tổn 
thất áp lực, thường các phần tử rắn có kích thước đủ lớn, khoảng vài ba millimet đến vài ba 
centimet, thì ở lớp tầng sôi, các phần tử rắn đủ nhỏ (10-200 km), bởi vì tổn thất áp lực trong 
lớp tầng sôi là rất thấp và do đó sẽ làm tăng đáng kể bề mặt tiếp xúc pha giữa các phần tử 
phân tán và dòng liên tục. 


Trong các hệ phản ứng dị thể vận tốc hiệu dụng của quá trình chịu ảnh hưởng rất lớn 
và đôi khi hoàn toàn được quyết định bởi các qúa trình vận tải, vì vậy trong tính toán thiết bị 
phản ứng các yếu tố vận tải đóng một vai trò rất quan trọng. Sau đây ta phân biệt quá trình 
vận tải bên ngoài và bên trong. 

1.3.1. Quá trình vận tải bên ngoài ở các phản ứng dị thể 

Có thể định nghĩa quá trình vận tải bên ngoài là những quá trình vận tải được thực 

hiện ngoài không gian phản ứng hoá học, xảy ra ngay trên bể mặt của vật thể rấn. 
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Động lực của quá trình vận tải bên ngoài của một cấu tử là chênh lệch giữa nồng độ 
trong dòng chuyển động của pha liên tục và nồng độ của nó trên bề mặt ngoài phần tử chất 
rắn. Độ lớn của sự chênh lệch đó lại phụ thuộc vào hằng số vận tốc phản ứng hoá học trên 
bề mặt phần tử rắn kạ và phụ thuộc vào hệ số cấp khối [, mà hệ số cấp khối (3, như đã biết lại 
phụ thuộc vào chế độ thuỷ lực của pha liên tục. Ta đã có (phương trình 5.5) trong trường hợp 
phản ứng bậc 1 trên bề mặt xúc tác: 


Ca - C, s= Củ: (5.14) 


k+ 
Trong trường hợp quá trình vận tải quyết định vận tốc chung của quá trình tổng thể 
(k¿ >> ), vận tốc hiệu dụng của phản ứng sẽ là: 


(r.u)s = Ö.Car (5.15) 


Mật khác khi k;<< B, nghĩa là giai đoạn quyết định vận tốc chung của quá trình là 
phản ứng hoá học thì: 


(r.u)s= B.C¿r*= ksC.„ @G.16) 


Về nguyên lý, mọi phản ứng hoá học đều kèm theo hiệu ứng nhiệt cho nên trong qúa 
trình phản ứng, nhiệt lượng sinh ra trên bể mặt xúc tác (vật thể rắn) (trường hợp phản ứng 
toả nhiệt) phải được vận tải vào dòng khí và ngược lại khi phản ứng thu nhiệt, phải được cấp 
nhiệt từ đồng khí lên bề mặt xúc tác. Động lực của quá trình truyền nhiệt đó là chênh lệch 
nhiệt độ giữa đòng chuyển động của môi trường liên tục và bể mặt vật rắn. Độ lớn của sự 
chênh lệch nhiệt độ đó lại phụ thuộc vào hệ số cấp nhiệt œ giữa lưu thể và vật rắn phụ thuộc 
vào hằng số vận tốc phản ứng kạ và vào hiệu ứng nhiệt A;H của phản ứng hoá học. Ngoài ra 
nó còn phụ thuộc vào hệ số cấp khối B và nồng độ các chất phản ứng trong lưu thể (xem 
thêm mục trên). 


Với các phản ứng thu nhiệt, nhiệt độ trên bể mặt vật thể. rắn luôn luôn nhỏ hơn nhiệt 
độ trong dòng khí,đo đó vận tốc hiệu dụng sẽ nhỏ hơn vận tốc tính được theo nhiệt độ đo 
được trong dòng khí. Ngược lại với phản ửng toả nhiệt nhiệt độ trên bề mặt vật rắn luôn luôn 
cao hơn nhiệt độ trong đồng khí cho nên vận tốc hiệu dụng thực có thể cao hơn hay thấp hơn 
vận tốc tính được tương ứng với nhiệt độ và nồng độ trong dòng chất khí. 


Sự kết hợp giữa phản ứng hoá học và các quá trình vận tải là cơ sở cho việc tính toán 
vận tốc hiệu dụng của quá trình và do đó cho việc tính toán, thiết kế thiết bị phản ứng hoá 
học. Tất nhiên cũng có thể dùng phương pháp khác là đo trực tiếp vận tốc hiệu dụng của quá 
trình bằng thực nghiệm. Tuy nhiên, thực nghiệm xác định vận tốc hiệu dụng của quá trình 
không phải là không có nhược điểm: Chẳng hạn một phản ứng không thuận nghịch bậc 2 
như trên đã xét (phương trình 5.8 và 5.9) vận tốc hiệu dụng của phản ứng là: 


2 
Hy 4k, 
(Ty }v, = An I-,l* PB Cáp 5.17) 


4 


nếu như có trường hợp 4k;C, ;/ð << I thì về phương diện toán học nếu như tự << I thì 


41+ 2 ~l+ự, có thể viết: 


142.2: ,€ „1+ SỨC và do đó 
B AUF B A,F 
(hy), =Sv k,CÁ, (5.18) 


Nghĩa là vận tốc hiệu dụng của quá trình (r„;)vạ được quyết định bởi vận tốc phản ứng 
trên bể mặt và có bậc 2 đối với nồng độ cấu tử A trong dòng khí Cạ;. Ngược lại nếu như 
4k;C, z/B >>L thì từ phương trình 5.17 ta có: 


Œạxr)v, =5v, B.CAr (5.19) 


Nghĩa là vận tốc hiệu dụng của quá trình về thực chất là vận tốc của quá trình cấp 
khối (vận tải) cấu tử ÀA đến bề mặt xúc tác và phụ thuộc tuyến tính vào C, ;, Trường hợp này 
nếu xác định vận tốc hiệu dụng của quá trình bằng thực nghiệm, người ta sẽ hoàn toàn 
không chú ý đến ảnh hưởng của quá trình vận tải và đi đến một kết luận sai là phản ứng có 
bậc 1 và kết quả thực nghiệm lại không phải là tính được hằng số vận tốc k; mà lại là hệ số 
cấp khối B. 

1.3.2. Ảnh hưởng của vận tải bên ngoài đến nhiệt độ trên bề mặt vật thể rắn 


Trong các biểu thức tính vận tốc hiệu dụng của quá trình đị thể (phương trình (5.6) 
hay (5.8), hằng số vận tốc phản ứng ky phụ thuộc nhiệt độ theo phương trình Arrhenius : 


§ 


E 
k, =(Œ;), cơ ~ Rĩ ] (5.20) 


Trong đó E là năng lượng hoạt hoá của phản ứng và Tẹ là nhiệt độ tuyệt đối trên bề 
mặt vật rắn (vùng phản ứng).Ta xem xét vận tốc phản ứng cũng như quá trình truyền nhiệt 
và chuyển khối bên ngoài ảnh hưởng như thế nào lên nhiệt độ của bề mặt vật thể rắn. 

Chẳng hạn có phản ứng 

A() -> B() (5.21) 
phản ứng có bậc 1 với nồng độ của cấu tử A và xuất phát từ (5.6) và (5.20) ta có vận tốc hiệu 
dụng của phản ứng là : 

E 


_RR 
(Œkạ),.e : 8 C 


(k,),e *h*+B 


“(em); = 


n (5.22) 


Khác với hằng số vận tốc phản ứng hoá học, hệ số cấp khối  =D/6 phụ thuộc rất ít 
vào nhiệt độ : hệ số khuếch tán D tỷ lệ thuận với khoảng T*', chiều dày lớp biên Š tỷ lệ 
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nghịch với R,*Ÿ và (R, = wd/v) cho nên tỷ lệ thuận với độ nhớt v°# còn độ nhớt động lực v 
tăng tỷ lệ thuận với T'”như vậy § chỉ tỷ lệ thuận với T'Š nghĩa là phụ thuộc rất ít vào nhiệt 
độ cho nên 1a bỏ qua sự phụ thuộc đó của hệ số cấp khối vào nhiệt độ. 


Nhiệt lượng toả ra đo phản ứng trong một đơn vị thời gian và một đơn vị thể tích là: 


(Ò¿}„, =Œ+).5v (ÝAH) = 


: 
`. 


(kạ);e “5 +B 


ArSw(—AsH) (5.23) 


Nhiệt lượng truyền từ bề mặt vật thể rấn vào đòng khí là : 


(Qu)v, = œ8, .s — Tp) (5.2 
Trong đó Tp là nhiệt độ của đồng khí. Trong trường hợp quá trình ổn định ta phải có: 
(Ò„ lụ = Ó, } (5.25) 
Nghĩa là: 
(Ôn ); 
ÉE° 
kạ),.e *° 
œ(ŒT§ — Tp) S005 Đo anh (5.26) 
an _R 
(Qu)s (kạ } @  *+ B 


(Ô, 3..(Ởz); ; là nhiệt lượng truyền đi từ một đơn vị bể mặt vật rắn và nhiệt lượng 


sinh ra do phản ứng hoá học trên đơn vị diện tích bề mặt đó trong một đơn vị thời gian. Với 
E 


vùng Tẹ thấp có thể B >> (kạ),.e *5 và có: 


E 
œ.(T;— T;)=(k,),.e *°* (AgH).Cạz (5.27) 
Nghĩa là nhiệt độ bể mặt vật rắn trong trường hợp này chỉ chịu ảnh hưởng của vận tốc 
phản ứng hoá học. 
Ẹ 
Ở vùng nhiệt độ bề mặt cao thì B << (kạ),.e *È , cho nên theo (5.26) ta có: 


œ.Ts — T,) = B. (AgH).Cạ; (5.28) 


Nghĩa là nhiệt độ bề mặt vật rắn ở đây không phụ thuộc tốc độ phản ứng mà chỉ phụ 
thuộc vào quá trình vận tải chất. 


Ta biểu diễn vế phải và vế trái của phương trình (5.26) lên đô thị với (Ò„ } ,(Ò, } là 
những hàm số của nhiệt độ bề mặt vật thể rắn Ts, ta được cho qúa trình tải nhiệt khỏi bê mặt 
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vật rắn là những đường thắng với độ dốc œ, và cắt trục hoành những đoạn Ty = T;.Vế phải 
của phương trình (5.26) biểu diễn (Ö„}_ là một đường cong dạng chữ S mô tả nhiệt tạo 
thành do phản ứng, hoành độ của các điểm cắt nhau của hai đường cong (Ò,, ).(Ò„ Ì, chính 
là nghiệm của phương trình 5.26, hoành độ của điểm cắt là nhiệt độ bề mặt vật thể rắn (xúc 
tác) Tạ tương ứng. 


Với một nhiệt độ dòng khí T; (đường thằng 1) hoành độ của điểm cắt ÀA, không hơn 
nhiệt độ của dòng khí T;,, là mấy. 


Với nhiệt độ dòng khí cao hơn (T,,;) (đường thẳng 2) và khi nhiệt độ bề mặt vật rắn 
với T; còn thấp hơn Tị „.. T; sẽ tăng lên đến Tý „_ vì ở đây đường cong biểu diễn nhiệt sinh 
ra do phản ứng nằm trên đường thẳng truyền nhiệt đi, nghĩa là nhiệt lượng tạo thành trong 
một đơn vị thời gian lớn hơn là nhiệt lượng truyền đi được trong đơn vị thời gian ấy, cho đến 
khi nhiệt độ bẻ mặt bất đầu cao hơn T,„_ thì nó lại giảm trở về Tu, vì ở vùng Ts > Tr„, 
Tô ràng nhiệt lượng tạo thành trong một đơn vị thời gian thấp hơn nhiệt lượng truyền đi được 
trong đơn vị thời gian đó. Điểm C; tương tự như ở A; và các điểm trên đó được gọi là các 
điểm làm việc ổn định (về thống kê), nghĩa là ở những nơi mà độ dốc của đường cong tải 
nhiệt đi lớn hơn độ dốc của đường cong biểu diễn nhiệt tạo thành : 


d(Ò,); _ đ(Öy); 


(5.29) 
đT, đT, 


Te ————= 


1t 
Ác sp, đc c 5S 


Hình 5.2: Đường cong biểu diễn phản ứng nhiệt (Ô; ) và nhiệt thoát từ bể mặt phân tử rấn (Òu )s 
là những hàm số của nhiệt độ phản ứng T; với phản ứng toả nhiệt. 


Trên hình 5.2 cho thấy các điểm A„, A;, C; và C¡ là những điểm làm việc ổn định. 
Điểm B, là điểm làm việc không ổn định. 
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Với đường thẳng truyền nhiệt (3) điểm ổn định C; ở vùng nhiệt độ bề mặt vật thể rắn T, 
cao hơn nhiều so với nhiệt độ dòng khí T;;. Đường cong biểu diễn nhiệt tạo thành ở đây gần 
như nằm ngang và thực tế là quá trình được quyết định bởi hệ số cấp khối . Frank-Kameneski 
gọi vùng này là vùng khuếch tán, còn vùng nhiệt độ của các điểm cắt A, và A; gọi là vùng bị 
khống chế bởi phản ứng hoá học (vùng động học). 


Từ giải thích ở trên cho thấy rằng khi dòng khí có nhiệt độ T;; để cho phản ứng hoá 
học xẩy ra với nhiệt độ chấp nhận được, chẳng hạn nhiệt độ bề mặt vật rắn vùng phản ứng là 
Tsạ, thì chỉ khi có một biến động nhiệt độ giảm xuống và làm cho T; < Tạạ; thì nhiệt độ 
vùng phản ứng T; sẽ giảm xuống đến T;„;, bởi vì giữa Ty„; và T;;; nhiệt lượng truyền đi từ 
bể mặt phản ứng trong một đơn vị thời gian lớn hơn nhiệt lượng đo phản ứng sinh ra. Ngược 
lại nếu như tại đó (B;) nhiệt độ lại tăng lên một chút thì vì ở đây, nhiệt lượng sinb ra do phản 
ứng (Ò, ) lớn hơn nhiệt lượng truyền đi từ bề mặt (Ò. Ì „ cho nên nhiệt độ của bề mặt phản 
ứng sẽ tăng tiếp tục cho đến Tạ.;. Điểm B;, gọi là điển làm việc không ổn định của hệ. Hay 
nói một cách khác là vùng làm việc ổn định ứng với Tạ; là vùng nhiệt độ phía trên của 
đường cong (ứng với điểm C,). 

1.3.3. Tính toán hệ số cấp khối và hệ số truyền nhiệt 


Trong một lớp vật rắn tĩnh khi có dòng khí chảy qua, vận tốc dòng ở vùng lân cận vật thể 
rắn nói chung là rất thấp và quá trình truyền nhiệt chuyển khối trong vùng này là thông qua 
đòng dẫn. Hệ số truyền nhiệt và cấp khối trung bình ở đây tính như nhau đối với tất cả các phần 
tử rắn trong không gian và thường thông qua các đại lượng không thứ nguyên liên hệ giữa bản 
chất dòng chảy, kích thước hình học của vật thể rắn... 


Với một lớp tĩnh gồm các hạt hình cầu, hệ số cấp khối tính theo phương trình chuẩn 


05 0,33 
Báp _ la x9] [š] (5.30) 
D v D 


Trong đó B là hệ số cấp khối [m/s], d; là đường kính phần tử hạt rắn [m], D hệ số 
khuếch tán phân tử của chất khí [m”/s], w là vận tốc đồng khí tính cho dòng chảy trong ống 
rỗng [m/s] và v là độ nhớt động (v = tp m”⁄s) 


Trong phương trình (5.30) có các chuẩn số sau đây: 

*f.dpD=Sh_ : chuẩn số Sherwood. 

*w,dp/u =Re_ : chuẩn số Reynold. 

*v/D = $%c : chuẩn số Schmiải. 

Cũng có thể xác định hệ số cấp khối B và hệ số cấp nhiệt œ thông qua trị số tải chất 


riêng J„ và nhiệt tải riêng J,. Các đại lượng này được xác định như là những hàm số của 
chuẩn số Reynold bằng phương pháp đồ thị: 
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Íq 


Ìm 


an 
—TTLT1Ð— 


Ề 
8 
B 
8 
Š 
8 
š 
§ 
§ 
3 


Hình 5.3: Đồ thị để xác định trị số tải chất J„ và tải nhiệt riêng J, 
theo giá trị của chuẩn số Reynold. 


Từ đồ thị tính được các dòng tải riêng: 


2 


1= 1} =§'t(Sc}'' = f(Re) 


Ở đây đại lượng đặc trưng cho qúa trình vận tải chất là chuẩn số Stanton Sử” 


với quá trình vận tải nhiệt, tương tự như phương trình Š.31 ta có: 


1⁄4 
Lẻ ơœ ha LG 
ằ | wpc, l ) Ñt.@n) f(Re) 


trong đó: 


œ Nu 
=Stl= 
wpÐ.C, Re.Pr 


(5.31) 


(5.32) 


(5.33) 


(5.34) 


Št là chuẩn số Stanton cho quá trình truyền nhiệt, Nu = œd,/2. là chuẩn số Nusselt, với 


v/a = Pr là chuẩn số Prandil. 

trong đó: 
ơ là hệ số cấp nhiệt [W/m?.K]; 
a =A/(p.C,) là hệ số đẫn nhiệt độ với ^. là hệ số dẫn nhiệt [W/m.K]: 
p khối lượng riêng [kg/m']; 


4§ 


và C, là nhiệt dung riêng đẳng áp của môi trường đồng liên tục[1/kg.K]. 
Các giá trị j„› j, được tính theo đồ thị hình 5.3. 
Từ phương trình 5.31 và 5.34 ta có: 


_: 2/3 3 
.. PSỆ) =Ec,| 3] =5 (Le)? (5.35) 


jp, 0œ Pr œ 


với Le là chuẩn số Lewis. 


Từ đồ thị hình 5.3, chúng ta có thể thấy rằng, ở cùng một chế độ đòng chảy thường có 
J„/J, 0/7 như vậy: 
0.7 Sử 
B „07 qay22 (5.36) 
œ pC, 
Và thực nghiệm cũng đã cho thấy rằng, với nhiều loại chất khí trị số của chuẩn số 
Lewis xấp xÍ I, cho nên: 


B/œ ~0,7/(p.C,) (5.37) 


Trong các lớp hạt chuyển động nhiệt độ phân bố rất đồng đều, bởi vì trong một đơn vị 
thời gian, trong một đơn vị thể tích của lớp xốp, nhiệt lượng trao đổi giữa pha liên tục (pha 
khí) và các phân tử pha phân tán là rất lớn và điều đó không phải là do hệ số cấp nhiệt ở đây 
lớn, mà nhiều hơn là do bề mặt tiếp xúc giữa pha phân tán và pha liên tục trong một đơn vị 
thể tích lớp xốp rất lớn (phần tử rắn thường có kích thước nhỏ trong khoảng 20-200 m). Hệ 
số vận tải chất và vận tải nhiệt trong lớp hạt chuyển động cũng được tính tương tự như ở lớp 
tính: 

Re 


~0.44 
bác) (5.38) 


Trong công thức (5.38) e là thể tích không gian rỗng tương đối của lớp. 
1.3.4. Quá trình vận tải bên trong ở các phần ứng dị thể 

Ở những phân ứng dị thể giữa các vật thể rắn xốp và các chất khí trong nội bộ vật thể 
rấn (trong các lỗ xốp) một mặt xảy ra các phản ứng hoá học mặt khác đồng thời xảy ra các 
quá trình vận tải chất và năng lượng, người ta gọi đó là các quá trình vận tải bên trong. Trong 
vật thể xốp tồn tại cả gradient nồng độ và gradient nhiệt độ, đo đó vận tốc phản ứng trong vật 
xốp là một hàm số của kích thước hình học phần tử rắn. 

Các nghiên cứu quá trình vận tải bên trong nhằm (ính toán và xác định vận tốc trung 
bình của quá trình chuyển hoá hoá học trong vật rắn như là một hàm số của nồng độ của 
các cấu tử và nhiệt độ trên bề mặt ngoài của chúng. 
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Người đâu tiên nghiên cứu quá trình vận tải bên trong là nhà khoa học công nghệ 
người Đức Damkoehler, sau đó định lượng hoá ảnh hưởng của quá trình vận tải bên trong là 
Thiele(Mỹ) và Zeldovitsh và Frank-Kameneski (Nga). Cho đến nay đã có nhiều công trình 
nghiên cứu định lượng quá trình và giải quyết vấn để ảnh hưởng của vận tải bên trong vật 
rắn kể cả khi quá trình hoá học là rất phức tạp. 


1.3.4.1. Vận tải chất và phản ứng hóa học trong vát rắn, xốp 
Chẳng hạn có phản ứng : 
A(g) —> B() (5.39) 


Xây ra trên bể mặt bên trong của vật rắn, xốp dạng tấm phẳng với chiều dày 2L 
(hình 5.4). 


Động học của quá trình hoá học có thể biêu diễn bằng phương trình 
1= k»C." G40) 
Ta chấp nhận các giả thiết sau đây: 


1. Quá trình vận tải chất chỉ tiến hành theo phương z; 


Hình 5.4: Phân bố nỗng độ và nhiệt độ trong phần tử xúc tác phẳng-Hệ đẳng nhiệt. 


2. Nhiệt độ trong phần tử rắn là hằng (phần tử đẳng nhiệt) và bằng nhiệt độ trên bể 
mặt ngoài của phần tử Ty; 
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3. Quá trình vận tải chất bên trong phần tử rắn có thể được đặc trưng thông qua hệ số 
khuếch tán hiệu dụng De và De không phụ thuộc toạ độ không gian (nghĩa là phần tử đẳng 
hướng). 

Trên cơ sở phương trình cân bằng chất tổng quát: 

&C : ¬ ; s 
n = -div(C,Ø) + div(Ð,„gradC,) + 3` vụ, (5.41) 

Nhận thấy rằng. trường hợp quá trình là ổn định ôC/êt = 0: trong phần tử không tồn 
tại quá trình vận tải đối lưu nghĩa là div(C/@) = Ø cùng với giả thiết đã chấp nhận ở trên, ta 
có bài toán một thông số (chỉ có phương Z) vì vậy phương trình cân bằng chất ở đây là : 

d°€ 
0=Ðbe + +VA Ty (5.42) 
đc viết 


Trong phương trình 5.42 vận tốc phản ứng là tính cho một đơn vị thể tích phần tử rắn 


r„ mà: 


#e>tÂSÖ) (5.43) 
tương tự: 
ky =k(S), (5.44) 


Trong đó (S)v„ là bề mặt bên trong của một đơn vị thể tích chất rắn (chẳng hạn là xúc 
tác). 


Với phản ứng bậc n và v.= —l, ta có: 


0=De co (5.45) 


Dùng phép đổi biến để đưa các đại lượng trong phương trình về dạng không thứ 
nguyên: 
Z=ZL dZ`= đZ/L (5.46) 
CẠ=CVC¿; dCV'=dC/C¡s (5.47 
Như vậy ta có: 
DROỆ c0 9y 


ĐO” Tin _“ưi (5.48) 


k,LCÁ› 
De 
Damkoeler fÍ, kí hiệu tà Da1I 


thương số là một đại lượng không thứ nguyên và gọi là chuẩn xố 


k2.C?° 2 k(S)UCTS 
Dall = vk Cà „ SỐ CA (5.49) 
De De 


li 


Chuẩn số DalI cho ta thước đo về quan hệ giữa lượng vật chất A tiêu hao do phản ứng 
hoá học và lượng chất A được vận tải đến bề mặt phản ứng. 


Sử dụng chuẩn số DalT phương trình cân bằng chất 5.48 có dạng: 


#»W 
0= nh - DalLC? (5.50) 
Với phản ứng bậc l: n= 1 = Dall = Ki , CÓ 
De 
0= “Gá— DalLC¿ (5.51) 


với điều kiện biên: 
a/ CẠ`=l tại z*=0 (mặt ngoài phần tử rắn). 


b/ dC,/dt = 0 tại z* = 0 (điều kiện đối xứng) cũng có nghĩa là tại tâm hạt nồng độ C„ 
đạt cực tiểu. 


Nghiệm tổng quát của phương trình 5.51 có dạng: 


C¡ =Cje*# +C,e^Z (5.52) 
trong đó C, và C, là các hằng số tích phân và: 
À^=DalI =L./k,/De (5.53) 
Từ các điều kiện biên ta có: 
Ci+CŒ= l1 (5.54) 
C¡e^`— C;e* =0 (5.55) 
do đó tính được; 
e vDn 
C,= x-B—] (5.56) 
emi 
œ,= ciam ca vĐ (5.57) 


Đem thay giá trị của C,và C; từ các phương trình 5.56 và 5.57 vào 5.52 ta có phân bố 
nồng độ cấu tử A trong phần tử rắn xốp: 


vÐail(i-Z) — -vDaHql-2) 
e Lựe : 


Cc =1. —=¬ 
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Cosn| VDaIi tÍ= ¡ ] 
C;= —— (5.58) 
Ễ Cosh+/Dal] 


Để tính toán vận tốc trung bình của phản ứng hoá học trong phần tử rắn xốp ta thấy 
rằng, trong điều kiện ổn định, lượng chất A được vận tải qua mật ngoài S, về (chẳng hạn 
phía trái) tại z = 0, sẽ bị tiêu hao do phản ứng hoá học trong phần thể tích hạt S,.L; nghĩa là : 


n _ (ñ sáp )ạ _ DeSn K5 — De = (5.59) 
Ỳ LS, LSn \ dz j; L\ đz /z„ 
Từ phương trình (5.58) bằng đạo hàm tại z = Ö ta có: 
C 
: ) = = ý DalI. tanh /Dall (5.60) 
z =0 


kết hợp với phương trình (5.59) ta có vận tốc phản ứng trung, bình trong phần tử rắn, xốp là: 


— DeC 
ty =1 ^* v/Đall.tanh VDalI (5.61) 


§ 


Tỷ số giữa vận tốc phản ứng trung bình 7, và vận tốc phản ứng tính theo các điều kiện 


nồng độ và nhiệt độ ở mặt ngoài phần tử rắn(tại z = 0) (rv,)„„ cho ta hệ số sử dụng bề mặt 
bên trong của phần tử rắn trong các quá trình dị thể và được gọi là hệ số sử dụng xúc tác (với 
các phản ứng xúc tác) và trong trường hợp chưng gọi là hệ số sử đụng bê mặt bên trong của 
phần tử rắn (catalyst effectivness factor): 


TY 


nị= : (5.62) 
(, là 


VỚI: (vjz.u=kvC,s la có: 


ĐẺ II /bnB De (5.63) 
kyẺ Dall 


T = 
Với những giá trị /Dall < 0,15 xem tanh 2/Dall xVDall nghĩa là n xl: toàn bộ bề 
mặt bên trong của vật rắn được sử dụng cho quá trình chuyển hoá hoá học. 
Ngược lại, nếu: 
XDall >3 ta có tanh VDall ~ ] 


Và do đó : 


Vì với z = L ta có: 


3 


¬ genng _* 
Coshl VDali( ni 


+ ~ 


P.2: Ẵ 


Củ; & CoshvDall e+e ` TÔ 


Rõ ràng tại z = L (tâm hạt) C, < C¡ÿ10, hay nói cách khác tại tâm hạt quá trình 
chuyển hóa hoá học xảy ra không đáng kể. 


Với các phản ứng không thuận nghịch bậc n bài toán trở nên phức tạp hơn nhiều. 


: : na 2 8 nỆ ¬¬..ẻ F 
Từ cân bằng chất 5.50 đem nhân cả 2 vẽ của phương trình với ` ta CÓ: 
Z 


CS CC Dạj CC đa (5.64) 
dZˆ dZ đZ 
tích phân lần thứ nhất được : 
| dC” 2 C (n+l} 
? | =Dall—*>——+€C (5.65) 
2\dZ n+Ï 


Trong đó C là hàng số tích phân. 

Tại z* = | (tâm hạt) điều kiện biên như sau: 
a/ CA*= CẠ ;* nồng độ chất A tại tâm hạt. 
dCˆ 


=0 
dZ 


b/ 


và tính được hằng số tích phân: 
[len 
ce TP tưng (5.66) 
n+ 


Đem thay vào phương trình (5.65) ta có 


dC, 2.Dall ..„. đc) 
TÊN : = (0) NUẠC Bộ àu (5.67) 


Vận tốc phản ứng trung bình trong phần tử chất rắn theo 5.59 là : 


X ] _ DeCas dC”a (5.68) 
'P PS \ MƯ D ca” ĐC (UẾ: býy 


thế phương trình 5.67 với C.*= 1 tại z*= 0 vào phương trình 5.68 ta có: 


—_ DeC,. j2.Dall 


Tụ, = 


I-Cm" 5.69 
Tế HỆ cc Si 
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với những phản ứng hoá học nhanh trong một hệ thống mao quản hẹp thực tế sẽ có : C,*= 0 
lại Z*= I (tại tâm hạt). Trong trường hợp đó, chú ý đến phương trình (5.49) ta có: 


2k, D JDeDLU - E n+l 
= CHƯNG cong (5.70) 
E(n+]) L ITPĐSTRù 


Như vậy, khi yếu tố vận tải bên trong là quyết định vận tốc chung của quá trình 
chuyển hoá hoá học, phương trình (5.70) cho thấy năng lượng hoạt hoá biểu kiến quan sát 
được chỉ bằng móội nửa năng lượng hoạt hoá thật của phản ứng hoá học, còn bậc phản ứng 
xác định được là (n +1)/2 nghĩa là với phản ứng hoá học bậc 2 ta chí xác định được bậc I,5 
mà thôi. 


Hệ số sử dụng bể mặt bên trong của vật rấn khi bậc phản ứng là n và 
(ý ),¿ = ky.CA„ thu được bằng cách thế phương trình (5.70) vào phương trình (5.62) và 


có: 


1... rẽố ã. = _C#t.h) (520 
k,UC +) ^Ÿ DallnxÐ)^ l 


Khi phản ứng hoá học xảy ra đủ nhanh thì C, ;*« 0 do đó: 


l 3. 
!\= -===,Ì—— (5.72) 
XDalI Y(n+]) 

Trong các trường hợp đã xét đều cho thấy hệ số sử dụng bể mặt bên trong của vật rắn 
trong hệ thống phản ứng hoá học dị thể là một hàm số của chuẩn số DaÏI (xem hình 5.5). 

Đồ thị cho thấy rằng trong một điều kiện như nhau, hệ số sử dụng bề mặt bên trong ở 
phản ứng bậc 2 nhỏ hơn ở phản ứng bậc 1. Nói chung, ở một trị số 4 DalI như nhau hệ số 
sử dụng bể mặt bên trong của vật rắn ở các phản ứng bậc n > l nhỏ hơn và ở các phản ứng 
bậc n< 1 lớn hơn so với ở phản ứng bậc 1. 

Với những phản ứng hoá học có kèm theo sự thay đối thể tích trong hệ thống lỗ xốp 
của vật rắn, ngoài phương thức vận tải chất thông qua khuếch tán như đã xét ở trên còn tồn 
tại dòng chảy thuỷ động. Dĩ nhiên hướng của đồng chảy sẽ hướng ra mặt ngoài các hạt khi 
phản ứng tăng thể tích và ngược lại hướng vào tâm hạt khi phản ứng giảm thể tích. 

Với giả thiết nồng độ tổng cộng của các chất trong vật rắn xốp C = 3C, của mọi chất 
phản ứng và sản phẩm trong vật xốp là không đổi. với phản ứng bậc 1 và vI2all > 3 bài 
toán đã được nhiều tác giả giải và đã tính được hệ số sử dụng bề mặt bên trong của vật thể 
rắn xốp là: 
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Da, _—— 


Hình 5-5 : Hệ số sử dụng bề mặt bên trong của vật rắn n là 1 hàm cửa +/DaÏl 
: phần tử dạng tấm, phản ứng bậc 1; 
lí : phần tử dạng tấm, phản ứng bậc 2; 
tII : phần tứ dạng cầu, phản ứng bậc 1. 


TỊ = Th (5.73) 
trong đó: 
#(œ,)= 32 /ø,=hữxa) (5.74) 
Và: 
g,=YL =A# (5.75) 
' Ma[ C 


Đại lượng W(Gœ;) gọi là yếu tố đồng thuỷ động (hình 5-6). 
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Yếu tổ dòng chảy ý ———~ 


-ŸŸ 0 \ 2 3 LÃ 
Phản ứng giảm thể tích ~†ˆ Phản ứng tăng thể tích 


Phản ứng _ 
không thay k- 
đổi thể tích 

Hình 5.6: Yếu tố dòng thuỷ động ' (phương trình 5.74) như là hàm số phụ thuộc ơ,. 


Từ đồ thị cho thấy rằng, với các phản ứng tăng thể tích 3v, > 0 do đó œ >0 và <1 
nghĩa là hệ số sử dụng bề mặt bên trong vật thể rắn trong trường hợp này nhỏ đi so với phần 
ứng không thay đổi thể tích. Ngược lại, với các phản ứng giảm thể tích >v, < 0 Do đó œ, < 0 
và \f > 1; do một hiệu ứng “hút” cấu tử A vào bên trong phần tử, bề mặt bên trong của vật 
rắn được sử dụng hiệu quả hơn so với phản ứng thể tích không đổi. 

Nếu như hệ phản ứng xảy ra với một lượng dư rất lớn một cấu tử nào đó (chẳng hạn 
khí trơ), vì C, ựC ~ 0 nên tự + 1 và hệ số sử dụng bề mặt bên trong của vật rắn có thể tính 
hệt như với trường hợp phản ứng không kèm theo sự thay đổi thể tích. 

Cho đến nay, chúng ta đã xét quá trình xảy ra trong các phần tử chất rắn xốp (xúc tác) 
đạng tấm nhưng các kết quả đó cũng sử dụng cho trường hợp các mao quản riêng biệt (hoặc 
kín một đâu) hình trụ với chiều dài L trong phạm vi phân tử chất rắn (xúc tác). Trong thực tế 
công nghiệp phản ứng hoá học dị thể khí - rắn, đặc trưng là quá trình xúc tác trong đó phần 
tử xúc tác thường là dạng cầu hay đạng trụ. 

Với phân tử rắn dạng cầu bán kính Rs, khi phản ứng hoá học xảy ra trong phân tử là: 

A() > B@) 
không thay đổi thể tích, bậc 1, không thuận nghịch và trong điều kiện ổn định (ôC/ôt = 0), 
không có vận tải đối lưu trong hạt (div(C;@ ) = 0), giả sử động học của phản ứng được mô tâ 
theo phương trình: 


rụ =ku.Ca 
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Ta có phương trình cân bằng chất trong phần tử rắn hình cầu đó như sau: 


P¿ 
D.(đẺC, , 2 úC, 
dR: R đR 


|<e. =0 (5.76) 


Điều kiện biên của phương trình là : 


a) C= CẠs R=R; mặt ngoài phần tử 


b) n0 R=0 tâm phần tử 


Bằng phép đổi biến như ở bài toán với phân tử tấm phẳng : 


GEN c (5.77) 
Cạ; 
R=Š (5.78) 
R 
Ta có : 
d°C( 2 dC) , 
+ £ - Đall.C) =0 5.79 
IR°.E ÁN” TA I2) 
Trong đó : 
2 
Buf~ Ecu (5.80) 
De 


là chuẩn số Damkoehler II cho hạt hình cầu bán kính R; và phản ứng không thuận nghịch 
bậc 1. 


Điều kiện biên của phương trình (5.79) trở thành: 


a, C¡ =l RỶ= I mặt ngoài phần tử 
b, đi = R= 0 tâm phần tử 
dR 


Đạt C? = _ phương trình (5.79) có đạng : 


TQz — DaHLU =0 (5.81) 


Nghiệm của phương trình tương ứng với những điều kiện biên đã cho là : 
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` SN.) 5.82 
**.R Sinh(/Dall) L bá 


và hệ số sử dụng bề mặt bên trong của phần tử hình cầu là : 


: smẾ bai) 
CẠ= C.,— 


3 1 Ị 
tịŠ = 5,83 
XDall l= vDaI ADaH ] Nên, 
Nếu như 4JDall' << I thì: 
¬ ¬*2 
tanh x/DalI all _ (5.84) 


và như vậy thì theo 5.83, ta có: 
TỊị*~l 
Với 4/Dall >3 thì taanh/Dall > 0,995 và một cách gần đúng ta có : 


34x DaÏl] - 1 


= 3.84 
1 Dall là ng 
Còn nếu như 4/Dall rất lớn nghĩa là vDall >> 1 thì 
# (5.84b) 
XDall 


Hệ số sử dụng bề mặt bên trong của xúc tác nói riêng và của các vật thể rắn nói chung 
'ị là một thông số hết sức quan trọng trong tính toán, thiết kế các quá trình phản ứng hoá 
học dị thể. Nó cho phép tiết kiệm được nhiều thời gian tính toán do việc sử dụng mó hình 
giả đồng thể, do đó tính toán hệ số sử dụng bể mặt bên trong rị cũng là một đối tượng quan 
trọng của việc nghiên cứu quá trình vận tải bên trong khi nghiên cứu các quá trình phản ứng 
hoá học dị thể. 


Với những phản ứng phức tạp, các phản ứng thuận nghịch, nối tiếp hay nói một cách 
khác khi trong vật rắn đồng thời xảy ra đồng thời nhiều phản ứng hoá học, vấn đề nghiên 
cứu ảnh hưởng của quá trình vận tải bên trong và tính toán hệ số sử dụng bể mặt bên trong 
rất phức tạp và chỉ trình bày trong các tài liệu chuyên khảo. 


Trong phạm vì giáo trình này, để mở rộng, ta có thể xét một hệ phản ứng thuận 
nghịch, đẳng tích: 


k, 
A(g) => B(g)Œ) 
K; 


xây ra ở bề mặt bên trong một phần tử xúc tác xốp hình cầu, vận tốc của phản ứng được mô 
tả bằng phương trình: 


sọ 


ty =R(J)/, = (k,)vC¿ — Œ;)vC¿ =(S/)/[Œ,)eC; =Œ;)Cạ] — @D 
Cũng có thể viết phương trình (b1) thành đạng khác: 
ty =kv(C4 — CAz„) = ks(S,)vy (Cu — Cu„) (2) 
trong đó: 


Œ&,)yd+K)_ Œ; )s-(S,)v + K) 


kỳ = = 
` K K 


(b3) 


với (S)v,: bề mặt bên trong tính theo 1 đơn vị thể tích phần tử xúc tác (Không phải là thể tích 
của lớp phần tử rắn).. 


Cân bằng chất cho một phần tử xúc tác hình cầu sẽ là: 
d°C,  2dC 
Dị 1R. g ng | KIÍC, =Cv2)=0 (b4) 


Gọi ACa =Cạ- Cạ¿„ Ta có: 


2 
D( AC, , 2 AC, 
dR” R` dR 


k\ÁC, =0 (b5) 


Điều kiện biên của phương trình (b.5) là: 


ACAs=Cas—CA„ tại R=Ry (b.5.a) 
ket bộ TT, tại R=0 (b.5.b) 
đR 


Phương trình vi phân (b.5) hoàn toàn giống hệt phương trình (5.76) nếu như thay AC, 
bằng C, và k', bằng kự và rõ ràng hoàn toàn tương tự như phương trình (5.80), ta có: 
Rš(k,)y.1+K) 

K.De 


Dall = (b.6) 

và như vậy cũng có nghĩa là ở đồ thị hình(5.5) những đường cong tương ứng với phản ứng 
bậc 1 I:hông thuận nghịch cũng đúng với phản ứng thuận nghịch, nếu như thay đổi biểu thức 
tính chuẩn số DalI bằng ky theo phương trình (b.3). 


Vì K+l 


>l cho nên với phản ứng thuận nghịch, rõ ràng trị số của chuẩn số 


Damkoehler (DalT) lớn hơn và do đó hệ số sử dụng bề mặt bên trong của xúc tác Tị nhỏ hơn 
So với trong trường hợp phản ứng không thuận nghịch trong cùng một điều kiện. 

Với phần tử rắn (xúc tác) xốp hình trụ, bán kính R„ đủ nhỏ so với chiều dài của chúng 
thì hệ số sử dụng bề mặt bên trong (Catalyst effectiveness factor) của phân tử khi xảy ra 
phản ứng bậc 1, không thuận nghịch và đẳng tích là: 
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hài xDall _ 
XDalI I /DalI l 


Trong đó I,(xv Dall ) và I(x Dal ) là giá trị của các hàm số Bessel bậc 1 và bậc 0 


thường được cho trong các sổ tay hoá học. DalI là chuẩn số Damkoehler, với phần tử hình 
1rụ ta có DalÏI như sau: 


2 
Dall = TiÊt (b.8) 
Nếu như x/DalI là rất lớn, thì: 
Km) 
li Xi, 


Trên hình (5.5) với phần tử xúc tác xốp hình trụ, giá trị của hệ số sử dụng bề mặt bên 
trong của xúc tác rị tính theo b.7) được chỉ ra ở đường cong IV. 


Cũng từ đồ thị này, có thể thấy rằng, đối với phản ứng bậc 1, dưới cùng một điều kiện, 
hệ số sử dụng bên trong sẽ là cao nhất khi phần tử có hình cầu và thấp nhất là phần tử dạng 
tấm phẳng vô hạn. Ở phần tử hình trụ, hệ số sử đụng bẻ mặt bên trong của vật rắn gấp đôi ở 
tấm phẳng, khi bán kính phần tử hình cầu, phần tử hình trụ và độ đày tấm phẳng là như 
nhau. 


1.3.4.2. Vận tải chất, vận tải năng lượng và phần ứng hoá học trong vật rắn xốp 

Do hiệu ứng nhiệt của các phản ứng hoá học, mà trong vật rắn xốp ngoài gradient 
nồng độ của các cấu tử, còn tồn tại cả gradient nhiệt độ. Với những phản ứng có hiệu ứng 
nhiệt lớn, vận tốc chuyển hoá trung bình trong phần tử rắn đôi khi hoàn toàn bị quyết định 
bởi ảnh hưởng của gradient nhiệt độ. Ngay cả khi hiệu ứng nhiệt của phản ứng không lớn 
nhưng đo đệ dẫn nhiệt của vật rắn xốp rất thấp nên sự sai khác nhiệt độ giữa mặt ngoài và 
tâm phần tử rắn đã rất lớn. 

Người ta mô tả ảnh hưởng phức hợp của quá trình vận tải chất, vận tải nhiệt trong vật 
rắn xốp lên quá trình chuyển hoá hoá học thông qua hệ số sử dụng bề mặt bên trong của vật 
rắn rị và nó cũng là chuẩn mực để đánh giá vận tốc phản ứng trung bình trong các phần tử 
rắn xốp (phương trình 5.62): 

Chẳng hạn có phản ứng : 

A(g) > B@œ) 
không thuận nghịch, bậc nhất, không thay đổi thể tích, xảy ra trong một hạt rắn xốp hình 
cầu bán kính R, với phương trình động học: 


fv=kyvC. 
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Xem như hệ số khuếch tán De không chịu ảnh hưởng của gradient nhiệt độ, trong điều 

kiện ổn định, ta có phương trình cân bằng nhiệt trong phần tử rắn đó là: 
đÌT 2dT 
= + Ẩm + ky CẠ.(—AaH) =0 (5.85) 


Điều kiện biên của phương trình là: 
a,T=Tạ R=R; (mặt ngoài hạt). 
dT 


b, _ =0 R=0 (điều kiện đối xứng). 
lệ 


Với À, là hệ số dẫn nhiệt của vật rắn và AaH hiệu ứng nhiệt của phản ứng. 


Giải đồng thời phương trình cân bằng chất (5.76) và phương trình cân bằng nhiệt 
(5.85) với các điều kiện biên tương ứng sẽ cho ta nghiệm của bài toán là các hàm mô tả phân 
bố nhiệt độ và nồng độ các chất trong phần tử rắn. Phương trình cân bằng chất và cân bằng 
nhiệt liên hệ với nhau qua số hạng mô tả động học của phản ứng hoá học : 


E 
Ty =k,C, =(Kạ)v.e 8!.C. 


cho nên bài toán đủ phức tạp và chỉ có thể giải bằng phương pháp số. 

Người ta cũng đưa ra mô tả giải tích về sự liên quan giữa hàm phụ thuộc của nhiệt độ 
và nồng độ của các chất theo bán kính phần tử rắn R: T(R) và C(R). Thật vậy, từ hai phương 
trình nêu trên, ta khử số hạng kạ.C, thì thu được: 


p(đC¿,24C,Ì__ ^, (4T, 2 dT 
dR? R dR (TA,H)(dR?” RdR 


hoặc là: ĐC duêÙ Ô [x mì)” b (8 R) (5.87) 
À dR[Ệ đR/j dR\ dR 
Giải phương trình (5.87) chú ý các điều kiện biên tương ứng ta có: 
T-T,= CC 2s )\c,„~C,) (5.88) 


Phương trình (5.88) cho ta quan hệ giữa nhiệt độ T và nồng độ C, trong phần tử rắn. 
Phương trình này đúng cho mọi biểu thức động học chứ không phải chỉ hạn chế với phản 
ứng bậc 1. Từ phương trình đó, ta có thể tính được độ chênh nhiệt độ lớn nhất trong phần tử 
rắn, khi vật chất A trong tâm hạt chuyển hoá một cách hoàn toàn nghĩa là C,= 0. Độ chênh 
lệch cực đại đó là : 


(5.89) 
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Ví dụ: 
Khi De = 1.10” m°/s 
AsH = I,25.10' Jmol 
€;¿ = 20 mol/m`° 
À„¿ = 1.25.125 W/m.K 
Thì : 
Tụ,,— Tạ = 0, 2.20°K 
Trong một số trường hợp người ta có thể bỏ qua gradient nhiệt độ trong phần tử rắn. 
Nhưng ở nhiều trường hợp, điều đó là không thể. Phân bố nồng độ của các cấu tử trong 
không gian của phần tử rắn chỉ có thể tính được thông qua giải đồng thời các phương trình 
cân bằng chất (5.76) và phương trình cân bằng nhiệt (5.85) bằng phương pháp số. Hệ số sử 


dụng bề mặt bên trong của phần tử rắn thường được tính như là hàm số của một số đại lượng 
không thứ nguyên: 


- Chuẩn số Damkoehter II: 


—E:RTs 
XDall =R, —_ (5.90) 
© 


- Thông số Arrhenius: 


E 


là vừ 


@.9) 


- Thông số về độ tăng nhiệt độ cực đại (xem phương trình 5.89) 
g- CÁsH)D€C,; _T,. ~T, 


IAX 


XE để 


(5.92) 


Với giá trị bằng số của thông số Arrhenius y = 20, đồ thị dưới đây (hình 5.7) cho thấy 
quan hệ của hệ số sử dụng bề mặt bên trong vật rắn với xDall và B. 

Đồ thị cho thấy rằng, ở những phần ứng toả nhiệt (B > 0) hệ số sử dụng bê mặt bên 
trong của vật rắn rị có thể rất lớn hơn 1, là vì trong lòng chất rắn nhiệt độ rất cao và do đó 
phản ứng xảy ra với vận tốc rất lớn, và việc giảm nồng độ trong phần tử rắn do khuếch tán 
trong không có ý nghĩa lớn để làm giảm vận tốc phản ứng. Ngược lại với những phản ứng 
thu nhiệt (B < 0) độ giảm nhiệt độ và nồng độ trong phần tử rắn cũng có tác động làm giảm 
vận tốc phản ứng, do đó hệ số sử dụng bề mặt bên trong giảm nhanh đáng kể. 

B = 0 ứng với quá trình đẳng nhiệt A;H=0 hoặc ÀA„Íy >>(—A,H)D,.C„; và 
giống hệt đường cong II đối với 1 phần tử hình cầu như đã trình bày ở hình 5.5. 
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Hình 5.7: Hệ số sử dụng bổ mặt bên trong của vật rắn như là một hàm số của ^/ Dall 
cho phản ứng bậc 1 trong phần tử cầu, không đẳng nhiệt. 


y= EIRT¿ =20; B=(_AgH) De.C,s/A,Ts. 

Từ hình 5.7 cũng cho thấy rằng với những phản ứng toả nhiệt mạnh ( > 0,3) các 

đường cong uốn mạnh sang phía bên trái, và độ đốc sang bên trái càng lớn, khi giá trị 8 càng 

lớn. Cũng thấy được rằng, ở đây với một giá trị vDa, duy nhất trong phạm vi vJDau < 1 có 
thể có đến 3 giá trị của rị. 

Ở trạng thái ổn định, nhiệt lượng toả ra do phản ứng hoá học và nhiệt lượng truyền đi 


do dẫn nhiệt trong 1 đơn vị thời gian phải là như nhau. Điều kiện đó là phải đảm bảo với bất 
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kỳ phân bố nhiệt độ nào trong nội bộ phân tử rắn . Với một đường cong phân bố nhiệt độ bất 
kỳ (với I giá trị bất kỳ của j) nghiệm với rị cao nhất tương ứng với Gradient nhiệt độ lớn 
nhất. Điều đó có nghĩa là, các quá trình vận tải vật lý hoàn toàn quyết định tiến trình của 
quá trình chuyển hoá tổng thể trong phân tử rắn. Mật khác, nghiệm với những giá trị rị thấp 
(r = L) tương ứng với gradient nhiệt độ rất thoải và vận tốc của quá trình chuyển hoá tổng 
thể được quyết định bởi phản ứng hoá học. Nghiệm thứ 3 đưa đến những giá trị trung bình 
của rị như là một trạng thái giả ổn định tương tự như điều kiện giả ổn định đã xét ở hình 5.2. 


1.3.5. Tác dụng tương hỗ của các quá trình vận tải bên ngoài, vận tải bên trong và 
phần ứng hoá học 


Như ở phần trên đã đề cập đến phản ứng hoá học giữa vật rắn và dòng của môi trường 
liên tục, phản ứng có xúc tác với chất xúc tác nói chung không bị tiêu hao và cấu trúc của 
chúng cũng được xem là không thay đổi trong suốt quá trình phản ứng. 


Với các phản ứng đị thể không xúc tác vấn đề cũng tương tự, có điều ở các phản ứng 
này vật rắn tiêu hao đần và hình thành một lớp sản phẩm rắn bao quanh phần tử rắn mới. 


Với phản ứng xúc tác dạng: 

Atg) —> B(g) (5.23) 
Xảy ra trên bề mặt xúc tác, ta đã chấp nhận các giả thiết : 
a) Phản ứng là không thuận nghịch. 


b) Xúc tác không xốp, do đó không có giai đoạn khuếch tán bên trong (giai đoạn 2 
và 6), 


c) Động học của các quá trình chuyển hoá (giai đoạn 3,4,5 hấp phụ, phản ứng hoá học 
và nhả hấp phụ) được mô tả bằng một hàm luỹ thừa. 


Để xem xét ảnh hưởng lẫn nhau của quá trình vận tải bên trong, vận tải bên ngoài và 
phân ứng hoá học ta loại trừ giả thiết (b) và xem như phản ứng bậc 1 với: 


Ts = ksCa 
Ta có : 
Lượng chất A được vận tải đến một đơn vị diện tích bể mặt ngoài của phần tử xúc 
tác là: 
JẠ= B(Ca„+ — Cas) (5.94) 


và lượng chất A được chuyển hoá do phản ứng hoá học trên bê mặt bên ngoài và bề mặt bên 
ngoài của phần tử rắn là: 


(h,); =kgS,Ca s + kg5,C. (5,95) 


trong đó : 
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k, : là hằng số vận tốc phản ứng trên bể mặt xúc tác; 
S,„ 5, : bể mặt bên ngoài và bên trong của phần tử xúc tác; 
C, s : nồng độ cấu tử A trên bề mặt ngoài xúc tác; 


C, : nồng độ trưng bình của cấu tử A trong phần tử xúc tác. 


Nhờ đại lượng hệ số sử dụng bề mặt bên trong của xúc tác, ta tính được C : 


kụ.C lội 

"n= WwSSA- ¿ k, Ca = Ca (5.96) 
TT NV TIM VI 

Cụ =Casn (5.97) 


Sử dụng phương trình này, từ phương trình (5.95) ta tính được vận tốc phản ứng tương 
ứng với một đơn vị điện tích bề mặt ngoài của xúc tác: 


(ñ.) S, 
Tsạ = Tớ = ke„jl + nề] (5.98) 


n "n 


Trong điều kiện ổn định phải có : 


1ạ =Te (5.99) 


Đem thế phương trình (5.94) và (5.98) vào phương trình (5.99) ta có nồng độ của cấu 
tử Á trên bề mặt là: 


S 
kseul # "Š) = B(C,r- C.¿) = B C¿p— B Cạs 


S 
CA s[P + k. Ỉ + S J]=B.C:r 


C 
¬.... 


S (5.100) 
B+k¿q ki, Bị 


Đây là phương trình xác định nồng độ cấu tử A trên mặt ngoài phần tử xúc tác. 


Vận tốc hiệu dụng của phản ứng tính cho một đơn vị diện tích bê mặt ngoài xúc tác 


tính được như là một hàm của C„ ¿ nếu như đem thế phương trình (5.100) vào phương trình 
(5.98): 


Š C 
(Tu)s„ = kg. | + n— 
B+k;s Ệ +1 #] 


"n 


LÌ 
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= (Tay, c (Tạm }a, cà) Cụ¿ 
Œn\y (Su, l. 1 


(Fur)sa = (Kun}sa.Ca (5.101) 

Ở đây: 

(F.)v„. (r.a)„„ : là vận tốc hiệu dụng của phản ứng tính cho một đơn vị thể tích và một 
đơn vị khối lượng xúc tác. 

(S3v„: là diện tích bể mặt bên trong tính trên I đơn vị thể tích xúc tác. 

(S;)v, và (S,)„, : bể mặt bên ngoài tính cho một đơn vị thể tích và một đơn vị khối 
lượng xúc tác. 

(k,¡)„„ là hằng số vận tốc phản ứng tính cho một đơn vị diện tích bể mặt ngoài xúc tác. 

Rõ ràng từ phương trình (5.101) ta có: 
“na. 

: Š 


(Kcr)sn = (5.102) 


(K¿u)v, và (K„)„„ là hằng số vận tốc phản ứng hiệu dụng tính cho một đơn vị thể tích và 
một đơn vị khối lượng xúc tác. 


Chẳng hạn với hạt xúc tác hình cầu, bán kính R, thì : 


R 
cac 
MÃ 1N: S 
` (Sv.= S, _ 41R 3 


ps = mựV; : là khối lượng riêng biểu kiến của xúc tác. Từ đây người ta có thể tính 
được vận tốc hiệu dụng của phản ứng tính cho môt đơn vị khối lượng xúc tác dạng hạt cầu 
(ra)„„ là : 
(in)„. = (Sa) mŒn)s, Củ, = 
3 Cà; 


= : = (Ki)x.Cúr 5.103) 
Rạp, bề Ị (Ki h AF ( 


B ... 
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Để tính toán sự phụ thuộc của hằng số vận tốc phản ứng k, và nhiệt độ theo phương 


trình Arrhenius phải lấy nhiệt độ Tạ trên bể mặt ngoài xúc tác. 


Hệ số sử dụng bề mặt bên trong của xúc tác rị trong công thức trên phải lấy tuỳ theo 
trường hợp phần tử đẳng nhiệt và không đẳng nhiệt. Nghĩa là nếu trong phần tử xúc tác tồn 
tại gradient nhiệt độ, phải lấy mị theo đồ thị hình 5.7. Trường hợp phần tử xúc tác hình cầu 
đẳng nhiệt ta tính rị theo phương trình (5.83) hoặc thay giá trị của Tị theo các trường hợp đặc 
biệt với VDail << 1; VDall >3 và VDall >> 1 vào phương trình (5.102) và (5.103) ở 
trên. Chẳng hạn với giá trị của rị từ phương trình (5.83) với một phần tử hình cầu ta tính 


được : 
Cụ 


HT = s 
( eim‹ R;p; 


1 
+ ¬--. 


k  Đc Ị hà) 
| VDal (tanh/Dal Dan 


với những trường hợp đặc biệt khác phương trình (5.104) có đạng như sau: 


1.1) Phản ứng chậm trong phân tử xốp : 


VDall << l nghĩa là rị ~ L 


3 Cạr 
(Tsy)m¿= Ẵ : 
3. NI RRNG. Jin 
B k,@+R,G,)v) 
Các trường hợp giới hạn: 
1 3 k 
sec = ft Euizeef1+BR,(SAv 2x 
Là HN -H-THỊNMAAusai-g-DAAiA bia dieu 
| 3 ¿ 3 
T°>>+~——=¬... thì: Œamm= ———BCẠy 
B L3E) + R,GÐv ] R,Đ, 
Phần ứng hoá học nhanh trong phần tử xốp: 
VDall >3 nghĩa là: nị= Sób  =c2 RA) 
Dal1 
Dall 
Và : R(S)u >> ———— 
M...ch 


Thì : 
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(5.104) 


(5.104a) 


(5.104b) 


(5.104c) 


3 Cạz 
RÐ |1, R — 

B_ Ðe(VDall -I) 
Các trường hợp giới hạn: 


VXDalI >> 1 và h << R; 


De.v Dal] 


(T.rm„= (5.104đ) 


thì: 


3 
(T.n)m. = Re VJk,(@GĐV De. C.; (5.104e) 
sÐs 


1 R; 


—>>——>—— thì 
B_— DevDail 
me TC ——B.C $. 
(uy, Rạp, B. AF (5.104f) 


2) Phản ứng trên bề mặt của ngoài của những phần tử rắn không xốp - 


(SÙVv=0 
3 C 
(tdm# ———7— 5.104 
: KT d ( 8) 
— + ...= 
B k, 
Các trường hợp giới hạn: 
l l 3 : 
ñ << k (Tour) = TP A,F (5.1041) 
1 1 3 
B >> k (cu), = Bo BCu; (5.104h) 


Nếu như + DaÏll << 1 thì không gian xốp bên trong của vật liệu rắn trên thực tế là sẽ 
được tận dụng hết (r ~1) và nồng độ các cấu tử ở không gian bên trong phần tử chất rắn gần 
như là hằng số (phương trình 5.104a đến 5.104e). Nhưng nồng độ bên trong không gian đó 
lớn đến mức nào thì lại phụ thuộc vào ảnh hưởng tương đối của hệ số cấp khối §. 

Nếu như B >> ky [3+R;(S)v,]/3 thì (r,„)„„ chỉ hoàn toàn được quyết định bởi phản ứng 
hoá học (phương trình 5.104h). 

Nếu như VDall >3 thì phản ứng sẽ xảy ra chủ yếu ở miền gần với mặt ngoài của 
phần tử rắn. Nghĩa là bể mặt mao quản trên thực tế sẽ không mấy được sử dụng (phương 
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trình 5.104d đến 5.104f), Nếu như all >> I và B >> DevDell /R, thì (r,„)„„ tỷ lệ thuận 
với Vjkẹ 6, )„ De (phương trình 4-]04e), ngược lại nếu Ð <<, thì (r.„)„. tỷ lệ thuận với ÿ. 


Với những phần tử pha rắn không xốp, nghĩa là (S,)„.= 0 (phương trình 5.104-g), như 
đã đề cập trên đây, ở những trường hợp giới hạn, vận tốc của quá trình có thể được quyết 
định bởi phản ứng hoá học (k; << Ð - phương trình 5-104h) và bởi vận tốc của quá trình vận 
tải chất (k; >> B - phương trình 5-104i). Các phương trình tốc độ hiệu đụng của quá trình là 
như nhau trong tất cả các trường hợp khi mà vận tốc chung của quá trình được quyết định 
bởi quá trình vận tải chất (xem các phương trình 5. I04c, 5.104f và 5.104i). 


Sự phụ thuộc vào nhiệt độ của vận tốc phản ứng hiệu dụng ở dây chịu ảnh hưởng rất 
nhiều vào các qúa trình vận tái vật lý, trong khi các quá trình đó lại ít bị ảnh hưởng bởi nhiệt 
độ so với chính phản ứng hoá học. Nếu như ta biểu diễn log(r,„)„. là một hàm của 1/T lên đồ 
thị (hình 5.8) ta thấy rằng góc nghiêng của tiếp tuyến với đường cong là một thước đo năng 
lượng hơại hoá của vận tốc hiệu dụng của phản ứng. Năng lượng hoạt hoá của chính phản 
ứng hoá học chỉ có thể thấy được ở đường cong tại những miền nhiệt độ rất thấp, nghĩa là ở 
những giá trị rất lớn của I/T và khi đó vận tốc hiệu dụng của phản ứng tính tương ứng với 
phương trình (5. 104b) - đoạn b của đường cong. 


PRS/D, nhỏ BRs/Ð, lớn ñRe/D, lớn 
tS, X„ Re lớn (S¿ lự Re lớn lSy lự Re nhỏ 


teo ÍfeftÌme ——~ 


1/T—> 1T ——= t/T —> 


Hình 5.8: Sơ đồ mô tả sự phụ thuộc của vận tốc phản ứng hiệu dụng (rạu)„¿ vào nhiệt độ, 


Khi nhiệt độ tăng lên, thì hoặc là quá trình vận tải chất trực tiếp quyết định vận tốc 
hiệu dụng của phản ứng (đường cong 1, đoạn c) và khi ðBRDe << XDaIr ), hoặc là cho đến 
khi vượt qua miền nhiệt độ tương ứng phương trình (4.[04e). Trong vùng nhiệt độ này 
(đường cong 2, đoạn e) năng lượng hoạt hoá xác định được bằng thực nghiệm chỉ bằng 
khoảng 0,5 năng lượng hoạt hóa của chính phản ứng hoá học, vì theo (5.104) ta có : 

3 

(em==——v/k,(S0v De.C.s 


3.Cap _— 2n 
= : kẹ) (S0 .De.e ˆˆ> (5.105) 
Rõ Rõ J@Œ¿),(SÐ,, 


SE“s s1s 


Ở những quá trình phản ứng với những chất rắn xốp (xúc tác) có bẻ mật bên trong 
tương đối nhỏ, khi tăng nhiệt độ (trị số 1/T giảm dần) tiếp theo miền nhiệt độ với năng lượng 
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hoạt hoá đo được chỉ bằng khoảng 0,5 năng lượng hoạt hoá của phản ứng, sẽ tiếp đến miễn 
nhiệt độ mà ở đó, ta xác định được năng lượng hoạt hóa của phản ứng hoá học (đường cong 
3 đoạn h). Điều đó chính là vì khi nhiệt độ tăng lên, phản ứng sẽ xảy ra ở mặt ngoài của xúc 
tác (phần tử rán) và bề mặt bên trong hoàn toàn không có ý nghĩa gì nữa, và vận tốc của quá 
trình hoàn toàn được quyết định bởi vận tốc hiệu dụng của phản ứng trên mặt ngoài của 
phần tử. 


Những phân tích trên đây cho thấy rằng xác định năng lượng hoạt hoá của những phản 
ứng dị thể bằng thực nghiệm thường không thu được giá trị thật ứng với phản ứng hoá học 
và khi ngoại suy kết quả thực nghiệm cho những miền nhiệt độ khác, có thể phạm những sai 
lầm. Mặt khác, sai lầm này cũng có thể mắc phải, khi ta ngoại suy kết quả đó cho những 
miền kích thước hạt khác nhau. 


Với các phản ứng không xúc tác, giá trị những điều đã phân tích ở trên đây cũng 
tương íự. 


1.3.6. Quá trình khuếch tán trong vật rắn xốp 


Như đã biết, ảnh hưởng của vận tải chất bên trong (khuếch tán mao quản) lên quá 
trình phản ứng giữa một pha liên tục và một pha rắn được đặc trưng bởi chuẩn số 
Damkoehler II. Chuẩn số này phụ thuộc vào hằng số vận tốc phản ứng hoá học, kích thước 
hình học tương đương của phần tử rắn và hệ số khuếch tán hiệu dụng De. 


Nếu như pha liên tục là chất khí, quá trình vận tải chất trong hệ thống mao quản của 
vật rắn xốp tuân theo cơ chế khuếch tán phân tử khi bước chạy tự do của phân tử nhỏ hơn 
đường kính trung bình của mao quản, nghĩa là: 


}<<d¿¿ hay À/d„¿<< l 


Trường hợp ngược lại, nghĩa là khi 2. >> d„„ hay A⁄d,„¿ >> 1 quá trình khuếch tán trong 
hệ mao quản của vật rắn tuân theo cơ chế vận tải Knudsen. Khi giữa các đầu của mao quản 
tổn tại gradient áp suất, ngoài các dòng khuếch tán đã kể trên còn có đòng chảy Poiseuile. 
Đồng thời khi các phần tử khí bị hấp phụ lên thành các mao quản có độ linh động nhất định, 
thì các phần tử đã bị hấp phụ đó sẽ “trượt” trên thành mao quản (theo chiều nồng độ trên bề 
mặt giảm dần) và tạo nên đòng khuếch tán bê mặt của các phân tử đã bị hấp phụ. 

L3.6.1,. Khuếch tán phán tử trong pha khí 


Theo định luật Fick 1, nếu trong pha liên tục có cấu tử A và cấu tử B và tồn tại 
gradient nồng độ của cấu tử A theo phương y nào đó, dC,/dy, thì trong điều kiện ổn định 
mật độ dòng khuếch tán cấu tử A là : 


dC, 
A.B dy 


dx, 


Jạ =—D St R6 Ho 


(5.106) 


7I 


Bảng 5-2. Hằng số lực Lennard-]ones 


Các hợp chất 


Acecton 
Ácetylen 
Amoniac 
Argon 
Benzen 

Brom 
i-Rutan 
Chlor 
Chloroform 
HCI 

Cyan 

HCN 
Cyclohexan 
Cyeclopropan 
Ethan 
Ethanol 
Ethylen 
Fluor 
Hclium 
nñ-Hexan 

lod 

HI 
Cacbendioxid 
Cacbondisulfua 
Cacbonmonoxid 
Cacbonoxysulfua 
Krypton 
Không khi 
Mtthan 
Methanol 
CH„Cl„ 
CHạCI 

Neon 
m-Pcntan 
Propan 
-Propanol 
Propen 

Thuỷ ngân 


b4 


460.0 
403,3 
390.0 
354.2 
534,9 
429/6 
52148 
421 
538,0 
3319 
436,1 
363,0 
618.2 
480,7 
444A 
453/0 
4163 
335.7 
255. 
$s9409 
5160 
421,1 
394. 
448.13 
369,0 
413,0 
305,5 
371.1 
375/8 
362,6 
489/8 
4i8,2 
2820 
Š78.4 
$I18 
454.9 
467,8 
296,0 
346.7 
411.2 
1623 
179,8 
349.2 
382% 
594.7 
264,I 
282? 
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Bảng 5-3. Các giá trị của hàm tích phân 
Gan phụ thuộc vào knT/zan. 


knT kụ T 
tỹ ân Xe Đáp 
0.30 3,662 2. 0,9770 
0,35 2.476 18 0.9472 
0.40 2318 2,9 0.9576 
0,4§ 2.184 3.0 0.3490 
0,50 2,066 3.1 0.9406 
0.55 1,966 34.2 (0.9328 
0,40 1,877 13 0.9256 
0.65 1.798 3V4 9,9l86 
0.70 1,729 415 0.9120 
0.75 1,667 4.6 (,9058 
0,80 1,612 ki 0.8998 
9,kã l,5&2 3,8 0.8942 
9.90 (.5I7 3.0 0,8888 
0,95 1.476 40 08536 
1,00 1.439 41 0.8777 
1,05 1,406 42 0/8740 
1.10 1.375 43 (0.8694 
1,!$ 1346 4/4 06652 
1,20 !.32n 45 0,8610 
1,35 1296 46 0.568 
1.30 1,273 47 0,8530 
I.35 12ã3 4.8 0.8492 
1,40 1,233 49 0.8456 
1.45 1,215 5,0 0.8422 
1,50 1,198 ó 0.8124 
1,5 I.lä2 7 0.7&9á 
l,60 I.1ó? & U,7712 
l,6S5 1,153 9 0.7550 
170 1,140 10 0.7424 
1,75 I.128 20 0.6640 
1.80 1,tló 40 0.6232 
1,85 I,05 40 0.5960 
1.90 1,094 $0 0.5756 
1,95 1,084 60 0,5596 
2,00 1/075 70 0/5464 
2.1 1,057 80 0.3352 
22 1,041 9ử 0,52% 
23 1,026 100 Ù,5150 
24 1.012 200 9.4644 
2.5 0.9996 KLỦ 0.4170 
2.6 0.9878 


Dị; gọi là hệ số khuếch tán phân tử trong hệ 2 cấu tử và phụ thuộc vào đặc trưng của 
các chất trong hệ, nhiệt độ, nồng độ tổng cộng và suất chung. Theo lý thuyết động học phân 
tử, Enskog và Chapman đã đưa ra biểu thức tính Dạ;: 


] 
TỶ b _Á. + TL i 
Mạ M, mi 
Dạ¿s=0,0018583————^——#— [m?s1I. (5.107) 


trong đó: 
T là nhiệt độ của hệ (Kelvin); 
Mạ,M:ạ khối lượng mol của 2 cấu tử (kg/kmol); 
P áp suất của hệ (atm); 
Ơag hằng số lực của hàm thế Lennard-Jones (10m); 


OẠn giá trị của hàm tích phân phụ thuộc vào hàm thế Lennard. Giá trị của ©,a được 
cho trong các số tay tính toán động học và nhiệt động học các chất khí, chất lỏng cùng với 
các giá trị của £.;. Bảng 5.3 cũng trích các giá trị của hàm tích phân (3, „. 

Trường hợp phải tính, có thể tính như sau: 


Cạn =JÊA:Êpg @.108) 


—=l3—— (5.109) 

Ea Tàu, 

Ơaa =0,5(0, +Ơg) (5.110) 
1 

Ớ, =118.VẬU (5.111) 


trong đó: 


TạøsV„„ là nhiệt độ tới hạn [K] và thể tích tới hạn [cm /mol] của cấu tử A ở nhiệt độ 
ngưng tụ dưới áp suất thường(các đại lượng này cũng thường được cho trong các tài liệu 
tham khảo). Bảng 5.4 trích thể tích phân tử của một số chất. 


Bảng 5-4. Thể tích nguyên tử lựa chọn tính theo cm°.mol để ước định 
thể tích phân tử theo em .moff tại nhiệt độ sôi, I bar 


Carbon 14,8 

Hidro 3.7 

Oxy Nói chung (-O-) 7.4 
Các hợp chất carbonyl, axit 12,0 
Trong các ester mety] 9,1 


Bảng 5.4 tiếp theo 


Nitơ 


Brom 


Clo 


Flor 
lọd 
Lưu huỳnh 


Các vòng 


Trong các ester cao hơn và ether 
Các hợp chất chứa S, P, N : 

Nối đôi 

Admin bặc nhất 


Admin bậc hai 


Đứng cuối 


Không đứng cuối 


Vòng 3 cạnh 
Vòng 4 cạnh 
Vòng 5 cạnh 
Vòng 6 cạnh 
Naphtalen 


Anthracen 


140 
83 
15, 
10,5 
120 
27,0 
21/0 
24,6 
87 
37,0 
25,6 
-8,0 
-86 
-18 
-15,0 
-30.0 
-47,5 


Ví dụ: 
Etanol CH.OH 


2.14,8 + 7,4 + 6.3,7 = 59,2 cm`.mol' (62,4 cm`.mol')* 


Benzen CạH, 


6.14,8 + 6.3,7 - 15 = 96,0 cmÌ.mol” (96,0 cm”.mo†)* 
* - Số liệu thực nghiệm. 


Như vậy bằng các biểu thức (5.[07- 5.L11) rõ ràng có thể tính được hệ số khuếch tán 
phân tử Dạ; dùng để tính mật độ dòng vận tải chất theo phương thức khuếch tán trong không 


gian khí tự do. 


Quá trình khuếch tắn khí và chất lỏng trong hệ thống mao quản của vật liệu xốp phức 
tạp hơn và với cường độ thấp hơn nhiều so với khuếch tán trong không gian tự do. Sự sai 
khác đó về độ lớn của mật độ dòng khuếch tán phụ thuộc vào cấu trúc của hệ mao quản mà 
biểu hiện chủ yếu là phụ thuộc vào phần không gian tự do (độ xốp tổng cộng của vật liệu) và 
cấu hình của các mao quản riêng biệt như; sự thay đổi tiết diện ngang dọc theo chiều dài 
mao quản, sự ngoằn ngoèo của mao quản, hay nói một cách khác là tính không song song 
của từng mao quản so với phương khuếch tán. Những đặc trưng phức tạp này của hệ mao 
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quản được biểu thị bằng một đại lượng gọi là Labyrinth-factor hay còn gọi là Tortousity- 
†actor ký hiệu là t. 

Như vậy nếu ký hiệu mật độ dòng khuếch tán cấu tử A với hệ 2 cấu tử trong không 
gian xốp của vật thể rắn là J,„„ sử dụng định luật Fiek ta có: 


E dC 
-Jag=— —Dạg.—^ (5.112) 
dy 
dC 
Jạay= — D¿¿g.——^ (5.113) 
dy 


Cũng có nghĩa là D,.„ == ;Dạạ và được gọi là hệ số khuếch tán hiệu dụng của cấu tử 
1 
A trong vật thể xốp. 


Nếu trong hệ có số cấu tử n > 3 thì quá trình khuếch tán phân tử rất phức tạp và việc 
tính toán quá trình bằng sử dụng định luật Fick sẽ không thỏa đáng. Vì khi đó các phân tử 
tham gia vào quá trình khuếch tán sẽ “mang” nhau đi hoặc cản trở nhau. Để tính toán quá 
trình khuếch tán trong hệ nhiều cấu tử (n > 3) phải sử dụng phương trình Maxwell-Stephan: 


CWx, =4 i=12....n. (5.114) 
ì Ù 


Ụ 


Với C là nồng độ tổng cộng của các cấu tử trong hệ (C = 5C). Rõ ràng theo phương 
trình (5.114) mật độ dòng khuếch tấn ], và J, của mọi cấu tử trong hệ sẽ phụ thuộc vào 
građient nồng độ Vxị của tất cả các cấu tử. Việc tính toán quá trình khuếch tán trong hệ 
nhiều cấu tử được trình bày trong các tài liệu chuyên khảo. 


1.3.6.2. Khuếch tán phân tử trong pha lỏng 


Hệ số khuếch tán phân tử trong pha lỏng nói chung không xác định được bằng phương 
pháp tính toán mà phải xác định bằng thực nghiệm. Chỉ trong những dung dịch loãng có thể 
dùng biểu thức kinh nghiệm của Wilke và Chang /#/ để tính hệ số khuếch tán cho cấu tử đã 
được hoà tan: 


TŒ.M,)°° 
né } 


Dạ; = 7.4.1029, [cm°.s”] là 262) 


trong đó : 
Mỹ : khối lượng mol của dung môi kg/kmol; 
nạ: độ nhớt động của dung dịch ø/em.s; 
X: thông số liên kết: 


/#/-€. R. Wilke & P. Chang AIChEJ. 1(1955) 264. 
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X=2.6 với nước (H;O); 
= 1,9 với metanol (CH:OH); 
= 1,5 với ethanol (C;H.OH); 
= [ với benzen (C,H,). 
1.3.6.3. Khuếch tán Knudsen 
Khi áp suất trong hệ thống mao quản thấp và (hoặc là) đường kính của hệ mao quản 
nhỏ, nghĩa là d,/À << 1, khi đó các phần tử khuếch tán ít va chạm vào nhau mà chủ yếu là 
va chạm vào thành mao quản. Các phần tử được vận chuyển đọc theo mao quản theo cơ chế 
khuếch tán Knudsen. Khác với cơ chế khuyếch tán phân tử, ở đây các cấu tử khuếch tán như 


độc lập với nhau và khái niệm đòng vận tải và dòng khuếch tán trong trường hợp này hoàn 
toàn đồng nhất. 


Hệ số khuếch tán Knudsen cũng được tính theo lý thuyết động học phân tử: 


D,, = 4850d,„. sr {emÊ.s”]. (5.115) 


Trong biểu thức (5.115) d„„ là đường kính mao quản, tính bằng cm. T là nhiệt độ 
(Kelvin) và M, là khối lượng mol của cấu tử ¡ (kg/kmol). 


Tương tự như trong cơ chế khuếch tán phân tử, dòng khuếch tán Knudsen trong hệ 
mao quản cũng phụ thuộc vào cấu trúc mao quản cho nên: 


cd 
(Đụ) „ = _ Dị, =—” BI (5.116) 
U + M, 


Về thực chất hệ số Labyrith trong khuếch tán Knudsen có thể khác với giá trị của nó 
trong khuếch tán phân tử nhưng cho đến nay trong tính toán người ta lấy 2 giá trị này như 
nhau. 


1.3.6.4. Khuếch tán trong vùng chuyển tiếp 


ð các phản ứng xúc tác cũng như các phản ứng không xúc tác giữa pha rắn và pha khí, 
quá trình vận tải chất trong hệ thống mao quản của vật rắn xốp có thể (thông thường) xây ra 
theo cơ chế khuếch tán trong vùng chuyển tiếp giữa khuếch tán phân tử và khuếch tán và 
khuếch tán Knudsen. Điều đó xảy ra khi À^ ~ d„„ Khi đó mật độ dòng của cấu tử A 
J.(mol/m°.s) trong hệ 2 cấu tử như đã biết (theo định luật Fick1) sẽ là : 


đX. 


(5.117) 


trong đó : 
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1 
“mẽ. xi (5.118) 


Dịy 


Dạng — D¿¿„„ 
Với: D„p„: hệ số khuếch tán hiệu dụng của các cấu tử A, B trong vật xốp (m”/s); 
Dx„.„: hệ số khuếch tán Knudsen hiệu dụng của cấu tử A; 
%: tương quan mật độ dòng của 2 cấu tử A và B. 


Jạ 


HA 


x=1+ (5.119) 

Rõ ràng nếu như hệ chuyển hoá A -> B không thay đổi thể tích thì J„= —J; đo đó 
+ =0. Trường hợp phản ứng kèm theo sự thay đổi thể tích và hệ 2 cấu tử khuếch tán ngược 
chiều nhau như đã đề cập thì: 


Ja/ạ=—/Mu„/M, (5:120) 


1.3.6.5. Phương pháp xác định hệ số khuếch tán hiệu dụng 


Trong vật thể xốp các mao quản liên kết với nhau rất phức tạp, do đó hệ số khuếch tán 
hiệu đụng D„ chỉ có thể tính được từ hệ số khuếch tán Knudsen hiệu dụng D„„„„. Vì vậy 
trong thực tế thường hệ số khuếch tán hiệu dụng được xác định bằng thực nghiệm theo 
phương pháp nh của Wicke-Kallenbach (hình 5.9) và theo phương pháp xung của 
Schneider-Smith. 


Hình 5-9: Thiết bị để xác định hệ số khuếch tán hiệu dụng trong vật rắn xốp 
dưới áp suất không đổi. 
trong đó: 1. Buồng đo; 2. Máy phân tích nồng độ các cẩu tử A,B; 
3. Lưu lượng kế; 4. áp kế. 
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Theo phương pháp tĩnh tương ứng hình 5.9 tính được hệ số khuếch tán hiệu dụng D,„ 
theo biểu thức sau: 
Ay RT 
PP Nano (5.121) 
Xaea —Xai P 
Trên cơ sở nhiều thực nghiệm một số tác giả cũng đã đưa những mô hình ước tính hệ 
số khuếch tán hiệu dụng như là một hàm của độ xốp e (vì trên thực tế, về phương điện lý 
thuyết khó lòng có thể định lượng hay ước tính đại lượng hệ số Labyrinth t): 


Wakao và Smith tính hệ số khuếch tán hiệu dụng theo biểu thức: 


D„„=£?.Dy và do đó Ê =e? —y lnT, (5.122) 
T 1 
Johnson- Steward đưa biểu thức tính: 
£ ¬.^.. 
D¿„= -.D;, nghĩa là - =~ —= t= 3 (5.123) 
3 LAI) 


trong đó e: độ xốp của vật liệu rắn xốp: 
D,: hệ số khuếch tán tính được theo cơ chế tương ứng trong không gian tự đo. 
Ngoài ra, trên thế giới còn nhiều biểu thức ước tính D,„ theo lý thuyết tương tự như 
(5.122, 5.123). Thực chất các biểu thức này chỉ nên áp dụng trên cơ sở kết quả thực nghiệm 
đối với một số vật liệu xốp nào đó, chúng không thể áp dụng một cách chung được. Con 
đường tốt nhất và là đúng đắn để xác định hệ số khuếch tán hiệu dụng là thực nghiệm. 
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Chương 6 
TÍNH TOÁN CÁC THIẾT BỊ 
PHẢN ỨNG XÚC TÁC DỊ THỂ 


Các loại xúc tác dị thể đã được sử dụng trong công nghiệp từ những năm đầu thế kỷ 
20 và ngày càng có ý nghĩa hết sức quan trọng trong lĩnh vực công nghiệp hoá học nói riêng 
và trong công nghệ biến đổi chất nói chung. Đến nay, ước tính khoảng 70% quá trình công 
nghệ hoá học sử dụng xúc tác. Với những quá trình hiện đai, đến 90% số quá trình phản ứng 
dùng xúc tác. 


Mặc dù xúc tác đã được sử dụng rộng rãi như vậy, nhưng vấn đề cơ chế của phản ứng 
xúc tác, kỹ thuật tính toán, điều khiển tối ưu các quá trình xúc tác cũng như những sự phụ 
thuộc của vận tốc quá trình vào xúc tác, chất mang. .., cho đến nay cũng không phải đã được 
giải quyết một cách rõ ràng. 

Chương này trình bày những vấn đề về quá trình phản ứng xúc tác dị thể và các tính 
toán có thể, nhằm mô tả, tính toán quá trình và thiết kế thiết bị phản ứng xúc tác dị thể. 


Trong các loại hình quá trình xúc tác, phổ biến nhất là phản ứng giữa các chất khí 
(hay hơi) trong sự có mặt của xúc tác rắn như phản ứng tổng hợp amôniac, oxyhoá SO,. NH; 
trong sản xuất axit sulfuric, axit nitoric, tổng hợp metanol. các phản ứng cracking, 
reforming, ... trong công nghệ chế biến dầu mỏ. Vì vậy trọng tâm của chương này cũng là 
__ các quá trình phản ứng xúc tác khí - rắn. 


1. VÀI NÉT VỀ XÚC TÁC RẮN 


Phần lớn các chất xúc tác rắn là kim loại, oxit kìm loại hoặc muối của chúng. Các kim 
loại được dùng phổ biến là các kim loại có khả năng thay đối hoá trị như Cu, Fe, Co, Ni, Cr, 
V, Mo, Mn, .... Các kim loại hiếm như Ag. PI, Pd cũng thường dùng làm xúc tác cho các 
phản ứng hydro hoá. 

Oxir kim loại như MgO, Al;O;, V;O:, Cr:O,, MnO, Fe;O;, CoO, NiO, CuO, ZnO đã 
được đùng như là xúc tác và cũng là những oxit thường có khả năng thay đổi thành phần. 

Trong xúc tác còn có những cấu tử nhằm làm tăng hay ổn định độ bên cơ cho xúc tác, 
hoặc làm tăng độ lựa chọn, tăng khả năng xúc tác. Loại cấu tử này được gọi là chất kích 
động. 


79 


Nói chung các chất xúc tác: kim loại, oxit kim loại hay muối cửa chúng thường được 
mang trên các chất mang, chất kích động cũng được mang cùng với xúc tác lên các chất 
mang đó. Chất mang nhằm phân bố các cấu tử xúc tác một cách đồng đều, rộng rãi làm cho 
xúc tác bền cơ, bền nhiệt, đặc biệt trên chất mang xúc tác đó, kim loại khó lòng có thể chảy 
mềm, kết dính hoặc kết tỉnh lại ở một cấu hình khác. Chất mang có thể trơ về phương diện 
xúc tác, cũng có thể có hoạt tính xúc tác. Chẳng hạn xúc tác platin được mang trên oxy! 
nhôm Al;O; cho quá trình reforming xăng nặng, cả chất xúc tác (PL) và chất mang (Al,O,) 
đều có hoại tính xúc tác. 


Hoạt tính của xúc tác giảm dần theo thời gian làm việc, ta gọi đó là quá trình !ão hoá 
xúc tác. Với xúc tác kim loại, đó là quá trình kết tinh lại, kết dính lẫn nhau. Với xúc tác 
muối, đó là quá trình hao mòn cấu tử hoạt động. 


Hoạt tính của xúc tác cũng có thể bị mất một cách nhanh chóng khi xúc tác tiếp xúc 
với một số hoá chất nào đó, chẳng hạn như PH,, AsH;, H;S, CO, COS,... Hiện tượng đó 
được gọi là ngộ độc xúc rác và các chất làm mất hoạt tính xúc tác như vậy được gọi là các 
chất độc xúc tác. 


Ngộ độc xúc tác được chia ra ngộ độc thuận nghịch và ngộ độc không thuận nghịch. 
Bị ngộ độc thuận nghịch, xúc tác có thể tái sinh được và đạt đến hoạt tính ban đầu, còn bị 
ngộ độc không thuận nghịch, xúc tác hoàn toàn mất hoạt tính và phải thay thế xúc tác mới. 


Vì các phản ứng xúc tác dị thể. xấy ra trên bể mặt xúc tác cho nên thường bẻ mặt xúc 
tác phải rất lớn, điều đó đạt được bằng cách phân tán tỉnh các phân tử xúc tác trên những 
chất mang có bề mặt riêng lớn như than hoạt tính (đến 1800mỶ/g), silicagen, oxit nhóm. ... 
hoặc cũng có thể phân tán tính chúng ở dạng bột mịn trong huyền phù khối phản ứng (khi 
phản ứng xảy ra trong pha lỏng). Trong pha khí, xúc tác thường là những lớp gồm những 
phần tử hình cầu, hình trụ, trụ rỗng với bể mặt riêng rất lớn, với những mao quản nhỏ. 
Thường cấu trúc xốp của xúc tác bao gồm hệ thống mao quản phức tạp, đường kính từ vài 
phần trăm đến vài trăm micromet. Chính thành của các mao quản này hình thành nên bề mặt 
bên trong rất lớn của xúc tác. 


Bề mặt riêng của xúc tác được xác định bằng phương pháp hấp phụ khí trơ (phương 
pháp BET — Brunauer - Emmet - Teller) ở nhiệt độ thấp. 


Khối lượng riêng biểu kiến của xúc tác là khối lượng riêng tính đến cả độ xốp của xúc 
tác và được xác định thường bàng phương pháp nén thuỷ ngân. Khối lượng riêng thực là 
khối lượng riêng không kể đến độ xốp và xác định bằng phương pháp Picnomet. 


II ĐỘNG HỌC CÁC QUÁ TRÌNH HOÁ HỌC DỊ THỂ (MACROKINETIC) 


Trong chương 4 (Động học) ta chỉ mới đem gộp các giai đoạn: 


- Hấp phụ hoá học các chất phản ứng lên bề mặt xúc tác. 
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- Phản ứng giữa chúng hay giữa một cấu tử bị hấp phụ và cấu tử khác trong dòng 
liên tục. 


- Khử hấp phụ sản phẩm phản ứng khỏi bề mặt xúc tác bằng một quy luật thời gian 
hay là một phương trình động học đơn giản dạng hàm luỹ thừa bậc n của nồng độ chất phản 
ứng Á. Nhưng như đã đề cập đến trong chương II, sự phụ thuộc của vận tốc phản ứng vào 
nồng độ cũng như vào áp suất riêng phần của các chất phản ứng chịu ảnh hưởng trực tiếp 
của cơ chế phản ứng. Vì vậy ở đây ta cũng cần xem xét một số vấn đề sơ lược về cơ chế 
phản ứng xúc tác. 

Mọi phản ứng xúc tác đị thể đều qua hấp phụ hoá học một hay nhiều chất phản ứng, 
làm cho chúng chuyển thành dạng hoạt động hơn thông qua sự thay đổi cấu trúc điện tử của 
chúng. 

Chẳng hạn có phản ứng: A(g)+ B(g)——C(g) (6.1) 

Phản ứng này có thể xảy ra theo hai cơ chế khác nhau. 


2.1. Cơ chế Langmuir - Hinshelwood (1921) 


Theo Langmuir - Hinshelwood, trước hết các chất phản ứng chuyển thành dạng bị hấp 
phụ hoá học trên bề mặt xúc tác: 


kạ 

A@) => A(hp) (6.2) 
kạ 
kỹ 

Bœ) _ B(hp) (6.3) 


B 
Ở đây, k, và k`, (¡ = A,B) là hằng số vận tốc hấp phụ và nhả hấp phụ của các cấu tử. 
k/K`, = K, là hằng số cân bằng hấp phụ. 
Sau đó các phân tử bị hấp phụ phân ứng với nhau trên bề mặt xúc tác: 
k R 
Afp) + B(hp) => C(hp) (6.4) 
kạ 
Trong đó kạ và k”; là hằng số vận tốc phản ứng thuận và phản ứng nghịch. Kạ = k„/ k}, là 
hằng số cân bằng của phản ứng. 
Sản phẩm C của phản ứng trước hết ở dạng bị hấp phụ hoá học, sau đó nhả hấp phụ: 
kệ 
C(hp) <> CŒ@)  Kc=k/kc (6.5) 
kẹ 


€C 


gl 


2.2. Cơ chế Eley và Rideal (1943) 
__ Theo cơ chế Eley và Rideal, cũng với phản ứng (6.L) chỉ có một trong các cấu tử phản 
ứng bị hấp phụ hoá học, chẳng hạn cấu tử A. Khi đó: 
kạ 
A(g)t A(hp) (6.6) 
k; 
Sau đó A(hp) sẽ phản ứng với cấu tử B trong đòng liên tục: 
kạ 
Athp) + Bœ) => Cúp) (6.7) 
k; 
kẹ 
C(hp) ‹—¬ CŒ) (6.8) 
kẹ 
2.3. Phương trình động học 


Biểu thức mô tả động học của các phản ứng theo các cơ chế trên có dạng: 


(thừa số động học).(động lực của quá trình) 


ận tốc phản ứng = 
Vận tốc phản ứng (thừa số hấp phụ)" (6.9) 
Chẳng hạn có phản ứng xúc tác dị thể: 
A() + B@) > C() (6.10) 
Theo Langmuir — Hinshelwood nếu như giai đoạn hấp phụ cấu tử A là chậm nhất thì : 
C. 
"= 
= KC, 
r=k„.C K,C (6.11) 


1+ KạCs tiếc g, te 


trong đó: C là nồng độ tổng cộng của các trung tâm hoạt động; 


C;q= A,BC) là nồng độ của các cấu tử trong pha khí ở ngay trên bề mặt xúc tác; 


K= =s là hằng số cân bằng của phản ứng (6.10). 


A'>rR 


Nếu như nhả hấp phụ sản phẩm C là giai đoạn quyết định vận tốc chung của quá trình 
thì: 
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".. 
Cạ.Cạ——E 


-E+ KẠC, + K;Cg +K.K¿.C,.C, 


r=ke.C.K (6.12) 
Ngược lại, nếu như phản ứng hoá học giữa các phân tử đã bị hấp phụ trên bề mặt xúc 
tác là giai đoạn chậm nhất thì: 
— C..Ca~— th, 
r=k,.C.K„.K E 


8 : : : (6.13) 
(+ K„C¿ +K;€¿ + Ke.Ce)ˆ 
Với rất nhiều phản ứng khác nhau, phương trình động học dạng (6.9) với những điều 
kiện khác nhau thường đã được nghiên cứu và cho trong các tài liệu chuyên khảo. 


Với một phản ứng xúc tác dị thể, thật ra có nhiều cách quan sát, xem xét và do đó 
cũng có thể có nhiều cơ chế được đưa ra, tương ứng là một số lượng không nhỏ các phương 
trình động học mô tả tốc độ. Cũng vì vậy có thể thấy rằng phải làm nhiều thực nghiệm để 
xác định chính xác các hằng số trong các phương trình động học, nhằm khẳng định một cơ 
chế nào đó. Một mặt vì các thông số của phương trình tốc độ được chọn là đủ nhiều, mặt 
khác bằng phương pháp bình phương tối thiểu sẽ có nhiều hàm để xác định các hằng số 
nhằm phải đảm bảo phản ánh đầy đủ các số liệu đo được. 


Rõ ràng nghiên cứu thực nghiệm các phản ứng xúc tác dị thể phải cần có một cơ số 
thời gian nhất định, đó là chưa kể đến những thiết bị cần thiết. 


2.4. Chọn phương trình động học trong tính toán thiết bị phản ứng xúc tác 


Để tính toán các thiết bị phản ứng xúc tác, việc hiểu biết vẻ cơ chế của phản ứng là 
không thật cần thiết. Người ta cần ở đây một phương trình tốc độ phản ứng có thể mang tính 
kinh nghiệm, đủ để phản ánh các ảnh hưởng của những biến công nghệ quan trọng nhất lên 
tốc độ quá trình phản ứng hoá học. Vì vậy dùng để tính toán thiết bị phản ứng, người ta 
thường chọn dạng đơn giản nhất của phương trình tốc độ, có thể phù hợp tốt nhất với các kết 
quả thực nghiệm trong miền làm việc của quá trình. Phần lớn những kết quả thực nghiệm 
thường là những hàm số của thời gian lưu, thời gian phản ứng, dưới dạng những biểu thức 
trung gian đủ để mô tả tốc độ một cách đơn giản nhưng có thể phản ánh đầy đủ sự phụ thuộc 
của vận tốc quá trình vào các biến công nghệ. Để tính toán thiết bị phản ứng, sử dụng nhiều 
nhất vẫn là hàm luỹ thừa: 

r=k.Ca cho phản ứng bậc l 


hoặc r = k(C, — C,.C; „) cho phản ứng bậc 1 thuận nghịch và hơn nữa là r = kC) cho phản 
ứng bậc n không thuận nghịch. 

Ngoài ra cũng có thể dùng một số biểu thức giản đơn trong tương quan với những 
vấn đẻ về cơ chế đã đề cập đến ở trên. 


r= kC, hay r= kÍC, =CA„,} 
IV: I+kC, 
kC, ¬-.:‹-:-: 


và 


tEz== an NAY ŸS sa và 
(+k'C,.} (I+k`\C„)} 
(k* là hằng số cân bằng hấp phụ). 


Cũng như các phương trình tương tự, khi có nhiều hơn } cấu tử ảnh hưởng lên vận tốc 
của các phản ứng trên bề mặt xúc tác. 


II. CÁC LOẠI THIẾT BỊ PHẢN ỨNG CHO CÁC QUÁ TRÌNH XÚC TÁC DỊ THỂ 


Các thiết bị phản ứng xúc tác dị thể , tựu trung chia làm hai nhóm: thiết bị phản ứng 
có lớp xúc tác tĩnh và thiết bị phản ứng xúc tác có lớp xúc tác chuyển động, trong đó các 
thiết bị với lớp xúc tác tĩnh được sử dụng rộng rãi hơn và vì vậy, những thông tin khoa học 
về thiết bị xúc tác lớp tĩnh cũng nhiều hơn và đã được phát triển lâu hơn trên thế giới. 

Những tính toán trình bày trong phần này, chẳng những dùng cho các thiết bị xúc tác 
mà còn dùng được cho các quá trình và thiết bị phản ứng dị thể không có xúc tác. 


3.1. Thiết bị xúc tác lớp tĩnh 

3.1.1. Giới thiệu chung 
Các thiết bị phản ứng xúc tác lớp tĩnh được chia ra: 
Thiết bị một buồng xúc tác (hình 6.1 ÀA) 
Thiết bị xúc tác ống chùm (hình 6,1 B, 6.2) 
Thiết bị xúc tác lớp (hình 6.3A, B) 


ID 
A 


Hình 6-1. Thiết bị một buồng xúc tác (A) và thiết bị xúc tác ống chùm (B). 
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bại 


~~—— Chiêu cao, m 


Mc) 
0 M Z0 X6 ‹W W9 ĐU 0 5 1 5 7m 2 
#,U —~ Phần thể tích Amoniac, % ——> 


Hình 6-2 : Thiết bị phản ứng có ống xúc tác, trao đổi nhiệt gián tiếp. 
a) Sơ đồ thiết bị. a: Lớp xúc tác; b. Thiết bị trao đổi nhiệt; c. Khi nguội vào; 
d. Lối vào chính của dòng khí; e. Khi vào cạnh vỏ. 
b) Phân bố nhiệt độ của khí trong thiết bị. 
c) Phân bố hàm lượng amoniac và phân bố nhiệt độ. 
r=0: Đường cong cân bằng. 

Khi cần phải rút một nhiệt lượng lớn hay phải cấp nhiệt nhiều cho phản ứng, thiết bị 
một buồng xúc tác là bất tiện và chắc chắn xảy ra sự phân bố nhiệt độ rất không đều trong 
lớp xúc tác. Vì vậy người ta chia xúc tác ra làm nhiều ống nhỏ song song tạo nên thiết bị 
xúc tác kiểu ống chữm. Loại này được dùng rất phổ biến trong công nghiệp (tổng hợp VC, 
VA, ..) và hiệu ứng nhiệt của phản ứng càng cao, đường kính của mỗi ống xúc tác càng 
phải nhỏ nhằm tránh gradient nhiệt độ theo hướng kính của ống. Gradient nhiệt độ trong lớp 
xúc tác sẽ dẫn đến làm cho xúc tác kết khối, một mặt hỏng xúc tác, mặt khác làm tắc ống. 
Số lượng ống xúc tác (đường kính d < 20 mm) tuỳ thuộc vào năng suất yêu cầu của thiết bị. 


Thiết bị xúc tác kiểu ống chùm có thể được truyền nhiệt thuận chiều hay ngược chiều, 
tuy vậy khả năng điểu chỉnh các thông số công nghệ của quá trình (nhiệt độ, vận tốc 
dòng,...) trong thiết bị xúc tác ống chùm nói chung là không cao. Ngoài ra khi các thông số 
đó thay đổi, thì thiết bị loại này cũng rất nhạy. Để tránh các nhược điểm đó, đồng thời 
vẫn có khả năng trao đổi nhiệt tốt cho xúc tác, người ta chế tạo thiết bị phản ứng kiểu xức 
tác lớp. 


§5 
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Hình 6.3A: Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác, trao đổi nhiệt gián tiếp. 


a) Sơ đồ thiết bị. a: Lớp xúc tác; b. Thiết bị trao đổi nhiệt; c. Khí nguội vào; 
d. Lối vào chính của dòng khí; e. Khí điều chỉnh; f. Khí ra; 
b) Phân bố nhiệt độ của khí trong thiết bị; 
c) Phân bố hàm lượng amoniac và phân bố nhiệt độ r= 0: Đường cong cân bằng. 


li 


W U 1 1 EU Đ 


+1 Ý—< 


Ỹ Ú. %5 3 
Phần thể tích NH, ⁄4—= 
Hình 6.3B: Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác, trao đổi nhiệt trực tiếp. 
a) Sơ đồ thiết bị. a. Lớp xúc tác; b. Thiết bị trao đổi nhiệt; c. Khí nguội vào; 
d. Lối vào chinh của dòng khí; e. Khi ra; b) Phân bố nhiệt độ cửa khí trong thiết bị. 
c) Phân bố hàm lượng amoniac và phân bố nhiệt độ r= 0: Đường cong cân bằng. 


Trong thiết bị loại này, lượng xúc tác được phân ra hai, ba hay nhiều lớp và ở mỗi lớp 
xúc tác có thể tiến hành truyền nhiệt gián tiếp hay trực tiếp. Chất tải nhiệt được sử dụng, 
chẳng hạn để đun nóng là hơi nước, để làm nguội dùng dòng khí, dòng chất lỏng và cả trực 
tiếp bằng hỗn hợp khí phản ứng nguội. 


Khi nguội vào — Lối khí Khí nguội vào 
lớp 1® 2 vào chính lớp 1&2 


Lớp xúc tác thứ 1 


Thiết bị trao đổi nhiệt 


Khí nguội đi vào lớp thứ 1 


Hình 6.4: Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác với đòng khi theo hướng kính 
trong công nghiệp sản xuất amoniac. 


Trong những năm gần đây, người ta đã thiết kế và chế tạo thiết bị phản ứng có lớp xúc 
tác với dòng khí phản ứng theo hướng kính (hình 6.4), làm cho vận tốc dòng nhỏ hơn, thời 
gian tiếp xúc đài hơn. Thiết bị loại này dùng trong công nghiệp tổng hợp amôniac ngày nay 
đạt năng suất đến trên 3000T/ ngày. 
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Với những phản ứng có thời gian tiếp xúc ngắn, xúc tác kim loại thường được đệt 
thành lưới của những sợi kim loại mảnh, điển hình là thiết bị oxy hoá amôniac trên xúc tác 
Pt - Rh. 

3.1.2. Cán bằng chất và cân bằng nhiệt cho thiết bị xúc tác lớp tĩnh 

Như đã biết. cơ sở cho tính toán các thiết bị phản ứng xúc tác dị thể lớp tĩnh là phương 
trình cân bằng chất và cân bằng nhiệt cho một phân tố thể tích lớp xúc tác. Trong đó chúng 
ta chấp nhận giả thiết sau đây: 

- Phản ứng trên ranh giới giữa pha khí và pha rắn trong phạm vi thiết bị phản ứng xảy 
ra tương tự như trong một không gian liên tục. 

Giả thiết này là hoàn toàn có thể khi đường kính (kích thước tương đương) của phần tử 
xúc tác rất nhỏ hơn kích thước của thiết bị. 

Với điều đã giả thiết, nghĩa là ta xem môi trường phản ứng là mói trường giả đồng thể 
và vận tốc phản ứng tính ở đây cũng là tính cho một đơn vị thể tích “môi trường giả đồng 
thể” của không gian phản ứng (ra Ệ và theo phương trình (5.L3) ta có: 


(trQ, = (tmr)+„.2= (Rx )„. - p(T - 8) (6.14) 


Ở đây, (r„ l là vận tốc hiệu dụng của phản ứng tính cho một đơn vị khối lượng xúc 
tác, p, khối lượng đổ của lớp xúc tác, p, là khối lượng riêng biểu kiến của xúc tác, và e là độ 
xốp của lớp xúc tác. 
3.1.2.1. Cân bằng chất cho thiết bị xúc tác lớp tĩnh 

Thông thường, như đã biết các thiết bị xức tác lớp tĩnh có hình trụ (ống xúc tác) cho 
nên để lập cân bằng chất ta dùng phương trình cân bằng chất trong hệ toa độ trụ. 


Từ phương trình cân bằng chất tổng quát trong hệ toạ độ trụ cho một cấu tử thứ ¡, 
ta CÓ: 


=- — 2 
ộC, _ |ZSg4,454l.p l C,1 ỐC, 
ôt ØR ôz |ê@R?”? RðôR 


2°C 
+D s +} V, 6.15 
`. 


Nếu như trong hệ chỉ có I phản ứng hoá học và dòng chảy chỉ theo hướng trục 
(@, = Ö), trong trạng thái ổn định ta có: 


0= -e), SÍp, S) "te D:RT. ) + vi(r)„.py(L— e) (6.16) 
Trong phương trình (6.16): 

œ' : là vận tốc đồng theo hướng trục trong ống rỗng, tại mọi điểm của tiết điện ống q. 
D;j,D;: là hệ số khuếch tán theo hướng trục và hướng kính trên toàn bộ tiết diện của 


đòng; 
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C;=€,nồng độ cấu tử ¡ trong pha liên tục. 


Rõ ràng: 
@' = V/q=E.Ø (6.16a) 
với V : là lưu lượng dòng; 
q: là tiết diện của ống; 
e;: độ xốp (không gian tự do) của lớp xúc tác. 
Tương tự như vậy ta có: 
.D¿=e.D, (6.16b) 
Dị =c.D, (6.lỐc) 


còn D, và D, là hệ số khuếch tán trong không gian tự do của lớp theo hướng khuếch tán. 
Xem D/ và D/,øœ'“ không phụ thuộc không gian ta có: 


L0C,... Say Cụ: se 0C x10 5C, 
0=-ø'—*+ DJ + lá _ - (6.17) 


3 ôR? ï 


Gọi Cƒ là nông độ của cấu tử ¡ trong dòng đi vào thiết bị và xem như tại cửa vào thiết 


bị không tồn tại các quá trình khuếch tán trong ống dẫn, ta có điều kiện biên của phương 
trình (6.L7) như sau: 


CŒ=C? tạz=0  0<R<Rạy 


(6.18a) 

' t0 r øC, . 
œ€, =œ Cj +D, vn tạz=0  0<R<R¿ (6.18b) 

z 
= =0 tạz>0 R=Rụ (6.18c) 
=0 tạz>0  R=0 (6.18d) 
với Rạ là bán kính thiết bị. 

Ta sử dụng các biến không thứ nguyên sau: 
C¡=C,/C? (6.19a) 
R=R/R° (6.19b) 
Z` =Z!L  (L là chiều đài thiết bị) (6.19e) 


Như vậy phương trình (6.17) trở thành: 
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_6C;, 1 đy 6C - 1Lđ( 1 ốC ðC 
9` PyuLØZ7 P.Rj(R2R êZ” 


+ Vị (t„ )„„Ðy( C- e)L 


Cô?" (6.20) 
với d, là đường kính phần tử chất rắn (xúc tác). 
Trong phương trình (6.20): 
VN Ấm án ve RolerNUô 621 
=——= chuẩn s 1 1 5 
“Ty P, n số Peclet hướng trục (6.21) 
¬... ` 
er= D = D chuẩn số Peclet hướng kính (6.22) 


r r 


Với một dòng hỗn hợp khí chảy qua một lớp hạt cầu trong phạm vi 


œđd địa 22 : 
20 < Re, = ° < 400, chuẩn số Peclet hướng trục nằm trong khoảng 1,6 — 2,3. 
v 


Chuẩn số Peclet hướng kính được xác định theo đồ thị : 


Rep= wdp/v 


Hình 6.5: Đồ thị để xác định giá trị của chuẩn số Peclet hướng kính như là một hàm số của 
œ.d 
Re, = KHE 
v 


dạ: đường kính thiết bị (ống) ; dụ: đường kính phần tử chất rắn. 


Từ đồ thị trên có thể thấy rằng, trong hầu hết các trường hợp thực tế giá trị của chuẩn 
số Peclet hướng kính nằm trong khoảng 8 ~ 11. 
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Nếu như quá trình dòng chảy trong lớp xức tác có thể bỏ qua khuếch tán (khuấy trộn) 
hướng trục và gradient nồng độ theo hướng kính, phương trình cân bằng chất trở nên rất đơn 
giản: 

d(C;5) 
— đZ~ =n ViẮz )„, " e) =%,; Ú¿„ Ww„ 
(6.23) 


Đem nhân tử số và mẫu số của vế trái phương trình (6.23) với tiết diện q của thiết bị 
và chú ý rằng œ.q = V và qđz =dVạ ta có: 


Ý ; 
đV, = 4C) __ díCV) (6.24) 
M (ta )„ ps( “š t) vn bộ 
Cũng như ở thiết bị phản ứng kiểu đẩy lý tưởng cho một hệ đồng thể, ở đây ta cũng 
có: 
: V ¬ 
d(C,.V)=—+.C§.Ÿ°.4U, (6.24a) 
lwx| 
Cho nên: 
hh lÙ 
đVụ = SẺ HÀ C¡.V° . (6.25) 


: p, " e) lụ Ít kš 


3.1.2.2. Cân bằng nhiệt cho thiết bị xúc tác lớp tĩnh 


|9: lt.„ ls 


Trong một lớp vật liệu nếu có dòng khí chảy qua sự “dẫn nhiệt hiệu dụng” thông qua 
nhiều cơ chế và hệ số "dẫn nhiệt hiệu đụng” đo đó phụ thuộc vào nhiều yếu tố như nhiệt độ. 
vận tốc dòng, kích thước phân tử rắn, độ xốp của lớp cũng như khả năng dẫn nhiệt của chính 
môi trường liên tục và của vật liệu rắn. Theo hướng của đồng chảy, nhiệt lượng được truyền 
theo phương thức dẫn nhiệt là không đáng kể so với dòng đối lưu cho nên thường bỏ qua 
thành phần này, nghĩa là xem À„ = 0. 

Để thiết lập cân bằng nhiệt, ta xem trong thiết bị chỉ có đòng chảy theo hướng trục, 
nghĩa là œ, =œˆ và œ, = 0, đồng thời xem ^, (hệ số dẫn nhiệt theo hướng kính) không phụ 
thuộc vào bán kính thiết bị. Với một hệ ổn định và chỉ xảy ra một phản ứng hoá học, vì vậy 
ta có phương trình cân bằng nhiệt: 


¬ - IốT „ ếT 


TRÍ Na me) Êa)„ÐÍ<SÍCA,H) 62 


Cũng như với phương trình cân bằng chất (6.16) phương trình cân bằng nhiệt (6.26) 
cũng thể hiện tính gần đúng với sự chấp nhận mô hình giả đồng thể, nghĩa là xem nhiệt độ 
của đòng liên tục và của vật rắn là như nhau. Như đã biết, nếu sử dụng mô hình đị thể thì 
cân bằng chất cũng như cân bằng nhiệt phải thiết lập cho các pha rắn và khí riêng biệt. 
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3.1.2.3. Tính toán thiết bị xúc tác lớp tĩnh đẳng nhiệt 


Để tính toán thiết bị phản ứng xúc tác lớp tĩnh đẳng nhiệt, chỉ cần phương trình cân 
bằng chất. Tất nhiên sự khác nhau về vận tốc dòng theo hướng kính cũng dẫn đến sự sai 
khác về thời gian lưu và do đó ảnh hưởng đến độ chuyển hoá của phản ứng. Điều này ta sẽ 
xét đến ở một phần khác. 

Trong điều kiện lớp xúc tác nh đẳng nhiệt, nói chung gradient nồng độ theo hướng 
kính là không lớn, ngoài ra trị số của thừa số Ld,/P.Ố R2 cũng rất nhỏ (khoảng 10?) có thể 
bỏ qua, vì vậy xuất phát từ phương trình cân bằng chất (6.20) ta có thể viết: 

dC,. 1 dd C; Vi(Rx )„„Ð¿(† = e)L 
0 =— : + _ + Ki 
dZ PL dZ C;.øœ' 


(6.27) 


Chẳng hạn phản ứng là bậc 1, cân bằng chất cho cấu tử A với v,=v„=-—l và 
(tr, lạy = (k„ ) ta CÓ: 


® 


dC „1đ, d?C} (kzr)»ey(L~e}L s- 


0= Ạ : (6.28) 
để." P7 dể” w Š 
Đặt Pu =Bo (chuẩn số Bodenstcin) (6.29) 
p 
k ,-es})L  & ‹U 
và gọi ( Du là p‹{ e) => ( cữ. ha k- (k„„ . c& Dạ, ' 
œ œ : 


(6.30) 
là chuẩn số Damkoehler I cho phản ứng xúc tác đị thể bậc nhất, ta thu được: 
0v / 7diCo : 


0-= 4Z TT! dg 2 DuACA (6.31) 


Phương trình hoàn toàn giống phương trình (4.66) cho một hệ đồng thể trong thiết bị 
phản ứng kiểu ống thực. Nồng độ của các cấu tử ở cuối thiết bị (Z” = 1) và do đó độ chuyển 
hoá U, cũng tính được từ nghiệm của phương trình này: 


_— 2( sa 8k°treM? ,eBo(+B)Z/2 „ z(I + 8k0? eBo(1*B)2”⁄2 


C (I + B}..c?et+#)2 = (I B B)eP-®)? (6.31a) 
".›. 4B 
và ©Cựp = e =l~ Uạ = lì ˆ B}e mũ-Bìa -{ -B}e ”u»8n (6.31b) 
4D 
với  B=.ll+h (6.32) 
Bo 
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Nhưng trong phương trình (6.31) ảnh hưởng của số hạng thứ 2 vế phải, là số hạng đặc 
trưng cho tác động khuếch tán hướng trục, phụ thuộc vào giá trị của chuẩn số Bodenstein 
(Bo). Vì y, trị của chuẩn số Peclet hướng trục P⁄ x2 với mọi giá trị của chuẩn số Reynold 
Re = ———~ trong khoảng Re e (20, 400) ta thấy rằng Bo = P', |&] S mi Và rõ ràng trong 

P P 
phần lớn các thiết bị công nghiệp thường có L >> d,, cho nén Bo rất lớn, nghĩa là có thể bỏ 
qua số hạng thứ 2 của vế phải. Khi đó phương trình cân bằng chất (6.31) trở thành: 


_ Ca —D„„.CÀ =0 (6.31a) 
d2 


Trở về biến cũ 1a thu được: 


L = 
Củ kẹp Nuổc œ'* Kn =0 
.n q0 
= “ng (k„„ _.o == 4Z ^-ứ cÍt )„..0( —8)=0 (6.31b) 
= @œ°.đC „ 


= (tr 3» -Po ( = £) 


Vạ 


Vì -dC, =Cˆ.đU,, cho nên tích phân phương trình (6.31b) ta tính được thể tích 
xúc tác cần thiết để đạt một độ chuyển hoá U,, hay đạt độ chuyển hoá U„ của một cấu tử 
chìa khoá bất kỳ cần được chuyển hoá trong quá trình hoá học đã cho: 


VÔ. CC TT áU, 


_= : (6.33) 
ý p;Ñ —= £) h |Y.Ít.„ }ụ 
Ý° là mi lượng đồng khí nguyên liệu. 
` mE 
Vì „.o,(L~£)= Ứy Pa NG (6.34) 


N # 


với m, là khối lượng xúc tác cần thiết để đạt độ chuyển hoá nói trên, cho nên ta viết phương 
trình (6.33) ở đạng: 


về Ất Ì IS (6.35) 


3.1.2.4. Tính toán thiết bị phản ứng xúc tác lớp tĩnh đoạn nhiệt 

Nói chung trong thực tế công nghiệp khó lòng mà tồn tại những lớp xúc tác đẳng 
nhiệt, mà thông thường người ta chia khối xúc tác cần thiết thành nhiều lớp xúc tác đoạn 
nhiệt, và giữa các lớp đó là các thiết bị trao đổi nhiệt (hình 6.3). Với kỹ thuật cách nhiệt hiện 
đại, môi lớp xúc tác như vậy trong thực tế làm việc theo chế độ đoạn nhiệt. Građient nhiệt 
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độ và gradient nồng độ theo hướng kính của lớp xúc tác được quyết định bởi sự khác nhau 
về vận tốc đòng theo hướng đó, còn tác động của khuếch tán dọc trục có thể bỏ qua vì 
thường các lớp xúc tác đoạn nhiệt không dày. 


Vì vậy cân bằng chất cho các lớp xúc tác đoạn nhiệt có thể sử dụng các phương trình 
đơn giản (6.24) và (6.25). Từ phương trình cân bằng nhiệt (6.26), nếu bỏ qua gradient nhiệt 
độ theo hướng kính ta có: 

d(p.C,.T.ø'} 


Tổ =(tr)„..p,Í—e)( A,H} (6.36) 


Đem nhân và chia vế trái của phương trình với tiết điện ngang của thiết bị q, vì 
q'p = Vp = tạ = const và qdZ= dVạ, tacó: 


dÍC .T 
rnạ Si =(fz)„/p,(L— eX- A,H)= (tz)„¿(- AsH}) (6.37) 
. 


p và C„ là khối lượng riêng và nhiệt dung đẳng áp của hỗn hợp khí phản ứng, và do 
đó mm; là năng suất nguyên liệu tính theo khối lượng (lưu lượng dòng). 


Đem phối hợp phương trình cân bằng nhiệt (6.37) với phương trình cân bằng chất 
(6.25) thông qua vận tốc hiệu dụng của phản ứng (r,y}„ạ và xem AaH không phụ thuộc nhiệt 
độ, lấy tích phân ta thu được: 


 SÀ CA:H)y; 


C,T-ÍC,T), = P1ONGE 


K (6.38) 
Trường hợp nhiệt dung riêng đẳng áp C, không phụ thuộc vào nhiệt độ và thành phần 
hỗn hợp, nghĩa là: Cjÿ = Cý =C,, từ phương trình (6.38) ta có: 


s„ Có Ý° (-A,H) 


T=T : 
mạ€C, l»x| 


Ú, =T” +AT¿„Uy (6.39) 


AT, là độ tăng nhiệt độ cực đại của khối phản ứng khi chuyển hoá hoàn toàn (U„ = 1). 
Cí:Ý°(CAaH)_ ñe (CAgH)_ Cụ. (AgH) 


Ivk| _ ThạC, wị p'C, lvu| 


(6.40) 


Ví dụ 1: Dehydro hoá etylbezen để chế tạo styren theo phản ứng 


(O}-e Sẽ tỂ @® -CH=CH, + H, 


có vận tốc được biểu diễn bằng phương trình: 
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1 
(t„ là = (k„„ ).ÍPa = K Đx-Dn kmol / kp.h @) 


trong đó Đạp. p„, pụ là áp suất riêng phần của etylbenzen, styren và hydro. K là hằng số cân 
bằng của phản ứng. 


(k,„)„= 12435. 1987 kmol/ bar.h.kg (@) 


KÍT)=6,912-— . trong vùng T = 500 - 700°C  (c) 


Hãy tính thể tích thiết bị phản ứng cần thiết để cho trong thiết bị kiểu ống có đường 
kính d = 1,2 m chứa đầy xúc tác đạt độ chuyển hoá của etylbenzen là 0,5 với năng suất 30 
tấn etyren/ngày. Bỏ qua các phản ứng phụ và xem rằng hệ thống làm việc trong chế độ 
đoạn nhiệt. 


Etylbenzen được đưa vào thiết bị phản ứng trong hỗn hợp với hơi nước, lượng 
etylbezen là 6,124 kmol/ h (649,14 kg/ h) và lượng hơi nước là 122,472 kmol/ h (220446 kg/ h). 


Nhiệt độ ban đầu của hỗn hợp là 625°C. 

Khối lượng đổ của xúc tác là p, = 1442 kg/ m`. 

Áp suất trung bình trong thiết bị là P = 1,216 bar. 

Hiệu ứng nhiệt của phản ứng là 139,57 K1/ mol 

Nhiệt dung riêng của hỗn hợp vào là 2,177 kJ/ kg.K 
GIẢI: 


Trước hết phải thấy rằng quá trình phản ứng là đoạn nhiệt mà tốc độ phản ứng lại phụ 
thuộc nhiệt độ theo hàm số mũ, do đó bài toán là đủ phức tạp, tại mỗi nhiệt độ, nghĩa là ở 
mỗi mức chuyển hoá phải tính được vận tốc chuyển hoá tương ứng. 

Bài toán có thể giải bằng nhiều phương pháp, như phương pháp số, phương pháp đồ 
thị,... ở đây ta giải bằng phương pháp đồ thị đã nêu trong phần trên đây: 


1. Cân bằng chất cho thiết bị, trong trường hợp này ta dùng phương trình (6.25): 


ñ, đŨ 
đVạ =—š ` : (đ) 
\ Pì lv.| Ít. là 
với ủy =CXÝ”; p¡=p,Í—s) và k=etylbenzen; |v„|=1 
2. Từ phương trình (6.39) ta viết cân bằng nhiệt cho thiết bị: 
0v;0 
T=T,+ (KV CApH)U bị] (e) 


thạC, l*x| 
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thy = thụ¿ + thụ, „ = 649,14 + 204,46 = 2853,6 
C,=2.177, ñ„ =6,124 kmol/h 
AnH= 139570 J/mol; T=625'C 


6,124(—139570) 
(649,14 + 2204.46).2,177`“Y 


T =625—137,58.U, () 


T=625+ 


3. Với phương trình động học đã cho (r.„)„ = (k„ ).ÍPø ˆt P..Pa) ta biến đổi 
như sau; P;p = X;pg.P; 


xa: Tipp 
ọ 
Hẹp † Hạo +11, + DỤ 
«0 
nẹp = nẹp(1— Uy} 


“` ® bã „0 
n„ = nụ = nạo — hẹp = Ủy dẹp 


XeB 


Như vậy: 


ngạ(1— Ủ,) = nga(1= Ủy) _ 1-U¿ 
ngg(I~ U¿)+n ,+2U/.ng  ngọ+ngg 2l+Uy 


tương tỰ cÓ:X.. =Xụ = do đó biểu diễn vận tốc phân ứng thông qua độ chuyển 


21+ 
hoá của cấu tử chìa khoá K = l TT ta CÓ: 


.)~ =2 2= ).|d-u sư) ® 


s TÊ K@I+U/) 


Bây giờ ta lần lượt lấy những độ chuyển hoá khác nhau U„ = 0.1, 0,2, ... và tính nhiệt 
độ T tương ứng với các độ chuyển hoá đó theo phương trình (e), rồi tính (kK.)„, theo các 
nhiệt độ đó bằng phương trình (b) cũng như tính K tương ứng với nhiệt độ theo phương trình 
(c), và vận tốc phản ứng (r,„)„„ sau đó tính giá trị của biểu thức nạ /[(r,z)„..p, như là một 
hàm số của Ủy và vẽ đồ thị. 

Diện tích chắn bởi đường cong từ U„ = 0 đến Ủy mong muốn là thể tích thiết bị phải 
có. Kết quả tính được ta ghi vào bảng sau: 


9% 


a b c D e f G 
(Ka)„„..102 K.102 | (Kuy)n¿.102 nà Vạ 
Ủy TC | (molbarhkg) | bạr | (kmoVhkg) xì Ð, XI Đi NES | v Mới 
0 625,0 6,059 37,69 3,51 1,21 ˆ 
0,10 611,2 5,014 29,08 2,59 1,64 0,142 
0,20 597,5 4,115 22,19 1,88 2,28 0,341 
0,30 583,7 3,365 16,82 1,29 3,40 0,622 
0,40 570,0 2/773 12,67 0,818 5.19 1,042 
0,50 556,2 2,201 9,42 0,433 9,81 1,721 
0,55 549,3 1,964 8,11 0,268 16,02 2,241 
0,60 542,5 1,757 6,99 0,106 40,06 3,023 


Với U„ = 0,5 tính được thể tích vùng phản ứng phải có là 1,72 mẻ. Dùng một ống xúc 
tác có đường kính d = 1,2 m (F = 1,13m?), chiều cao của lớp xúc tác là 1,52 m. 


Năng suất thiết bị sẽ là: 
ñ„ = nạy.U;p = 6,124.0,5 = 3.062 kmol/h, tương ứng 318,45 kg/h hay 7,643 T/ ngày. 


Năng suất cần (yêu cầu là 30 T/ ngày) phải có: 30/ 7,643 = 4 ống xúc tác đ = I,2m, 
h=1,52m. 


.= đä 


K/Ifatlm, *9iáp: mỖ —~ 
© wm “> œ ơœ 


0 01 02 03 042 05 06 


Ủk — 
Hình 6.6: Tính toán thể tích của lớp xúc tác đoạn nhiệt bằng đồ thị. 
3.1.2.5. Tính toán thiết bị xúc tác lớp tĩnh đa nhiệt 


Khi phản ứng hoá học xảy ra trong một lớp xúc tác mà nhiệt lượng phát ra hay cần 
cho phản ứng không được trao đổi hoàn toàn với môi trường bên ngoài, ta nói quá trình xây 
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ra theo chế độ đa nhiệt (polytrop) và như vậy gradient nhiệt độ theo hướng kính sẽ ảnh 
hưởng mạnh lên tiến trình phản ứng hoá học. 


Nhiệm vụ của việc mô tả, tính toán hệ thống trong chế độ đa nhiệt là tính toán được sự 
phân bố nồng độ các cấu tử, nhiệt độ trong lớp xúc tác và từ đó tính được độ chuyển hoá của 
các cấu tử. 

Như đã giới thiệu ở phần trên, phân bố nhiệt độ theo hướng kính của lớp xúc tác có 
dạng parabol và để mô tả chính xác sự phân bố đó thường phải chú ý cả đến sự phân bố tốc 
độ dòng theo hướng kính, sự phụ thuộc của các hệ số trao đổi nhiệt và vận tải chất theo 
hướng kính ở từng vị trí cũng như hệ số khuếch tán theo hướng trục. Như vậy bài toán sẽ rất 
phức tạp và chỉ có thể giải quyết bằng phương pháp số trên những máy tính hiện đại. Để 
hiểu biết về phương pháp tính toán chúng ta xem xét một trường hợp đơn giản, thoả mãn các 
giả thiết sau đây: 


a. Trong thiết bị tồn tại sự đối xứng trụ. 
b. Vận tốc dòng là như nhau trong toàn bộ tiết điện thiết bị. 


c.. Hệ số khuếch tán (khuấy trộn) theo hướng kính Ð, và hệ số dẫn nhiệt theo hướng 
kính ^„ không phụ thuộc vào toạ độ không gian R và Z của thiết bị và không 
phụ thuộc vào nhiệt độ. 

d. Lớp xúc tác đủ dài, sao cho sự khuấy trộn và dẫn nhiệt theo hướng trục là không 
đáng kể so với dòng đối lưu và do đó có thể bỏ qua. 

e. Lưu lượng khối rĩ„ = œ'qp = Ýp là như nhau trên toàn bộ tiết diện thiết bị (sự 
thay đổi vận tốc theo phương Z (hướng trục) do thay đối nhiệt độ và lượng mol 
sẽ được chú ý). 

Với những giả thiết đó, cân bằng chất cho một cấu tử ¡ = A, V, = ¬ly A| trong trạng 
thái ồn định sẽ là: : 


Ø(C,œ) lôC, C 
0=—-—^—ˆ+D|——^+ A.|—lv,ÌÍr, l—g 6.41 
êt Ê 2 aR | A|( sr Ì„Pa( ) ( ) 
Điều kiện biên của phương trình này là: 
Ca Ca với  Z=0 và 0<R<Ry (6.42a) 
Si =0 với 2Z>0 và R=0 (6.42b) 
a 
_ =0 với Z>0 và R=R, (6.42c) 
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C„=CẠÁ-UA) và Pe,=—t=-—" 


thay vào phương trình (6.41) ta có: 


g_ÊUA _ % (160, @UÀÌ_ |Vasr)„„p,Ú— he 
ØZ Pe.\R ôR ôR? tu CC 


(6.43) 
VỚI: 
rnạ = q0'p” 


Tương ứng với phương trình cân bằng nhiệt (6.26) cho lớp xúc tác tĩnh ở đây ta cũng 
có: 


ọ-_ÕT „_^„q [ lLốT @T v r)2.0,— £C AaH 


R 5 : (6.44 
ØZ mạC,\RôöR ôR' mạ.C, 
Phương trình cân bằng nhiệt có điều kiện biên là: 
T=T với Z=0 và 0<R<R¿ (6.45a) 
——=0 với Z>0 và R=U (6.45b) 
ØR 
—®, 2a =9 =T,}= kíT—T,) với Z> 0 và R = R, (6.45c) 


(T¿ nhiệt độ thành thiết bị và T,: nhiệt độ chất tải nhiệt). 


Nghiệm của hệ phương trình vi phân cân bằng chất và phương trình cân bằng nhiệt là 
phân bố nồng độ các cấu tử và phân bố nhiệt độ trong thiết bị phản ứng (trong lớp xúc tác). 
Từ đó tính được lượng xúc tác cần thiết để đâm bảo một độ chuyển hoá nhất định nào đó đã 
cho. Hệ phương trình này không thể giải được bằng phương pháp giải tích và chỉ bằng 
phương pháp số trong đó thường sử dụng nhất là phương pháp sai phân. 


Người ta chia chiều dài thiết bị làm / bước đài AZ và chịa bán kính làm n phân AR, 
nghĩa là: 


2Z=LA2Z (6.46) 
R=n.AR (6.47) 


Như vậy độ chuyển hoá tại một điểm nào đó sẽ là U„;¡ nghĩa là tại R = n.AR và 
Z =1.AZ tính từ trục và đầu vào của thiết bị. 


Chênh lệch bậc nhất của độ chuyển hoá theo hướng kính là: 
ApU= Đi — Uạạ (6.48) 


Tương ứng theo hướng trục là: 


AạU = Ủ¿¿¡T— Uy¿ (6.49) 
Chênh lệch bậc hai theo hướng kính là: 
A?U - (U,... = Dạy )- (U,, = U,„,,) (6.50) 


Bằng các biểu thức sai phân trên ta có cân bằng chất là: 


(U„„.,)=U,,+ Da? = Ln= Du Uz¿¿ =2U,¡ + U,„ Ì* 
+ JYAKE ch cxrp" p .AZ (6.51) 
RA 
Tương tự như vậy, cân bằng nhiệt sẽ là: 
ứ, „)=T H* TRP: Tấn | " + đu Tu + T.. " 
(r„ ll Ð,{ _ cX- Ag HÈ.AZ (6.52) 


mạ.C, 


Khi bằng một số thực nghiệm đủ lớn nào đó xây dựng được mô tả vận tốc hiệu dụng 
của phản ứng (r,z)„„„ hệ phương trình (6.51), (6.52) sẽ giải được theo từng bước chia. Bước 
thứ nhất sẽ tính được độ chuyển hoá và nhiệt độ tại  = 1 tức là Z = AZ từ các số liệu tương 


ứng tại ỉ = 0, nghĩa là Z =0 và tiếp tục. Tại n = 0 (nghĩa là R = 0) hệ trở nên bất định, bằng 
quy tắc L 'Hoapital ta có: 


2AZ. d, x}» p,(L— FAZ 
(U¿,.,)= Ủại+—— kêP [Út U¿j}+ lv. lÉ.„) ,Ð„( skịp° 


U 
(AR} Pe; 1n, .CÁ 
(6.53) 
2AZ X„q Tự J„,:Ðy( —eÄ— A,H}.AZ. 
()= Tuy ty nóc tụ n,)- S2) _~ : h 
R'*>p R'r~p 
(6.54) 


Với một thiết bị oxy hoá SO›, (phản ứng toả nhiệt làm nguội bên ngoài) bài toán đã 
được giải và phân bố nồng độ, nhiệt độ trong lớp xúc tác được biểu điền trên hình (6.7) và 
(6.8). 


Các phân bố nhiệt độ và nông độ cho thấy rằng độ chuyển hoá U tại R = 0 cao hơn tại 
R =R¿ đhành thiết bị). Nhiệt độ đọc theo lớp xúc tác đạt một cực trị, sau đó theo chiều tăng 
của Z, nhiệt độ lại tiếp tục giảm, do vận tốc làm lạnh ở đây lớn hơn nhiệt lượng toả ra do 
phản ứng hoá học. 
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Nhiệt độ L?LI 


0 02 Immwar 0ê 10 
Trục ống | Hướng kinh R⁄ Rọ | Thành ông 
n^0 n=1 n=2 nz) n=k n=§ 


Hình 6.7: Phân bố nhiệt độ theo bán kính và theo chiều dài của thiết bị. 


Nhiệt độ trung bình và độ chuyển hoá trung bình tại mỗi mặt cắt của thiết bị được tính 


bằng cách tích phân đồ thị đường cong phân bố nhiệt độ và nồng độ theo hướng kính. 


Rụ 
[m,.C,T2mRdR  2ƑTC,RdR › 


1 
T=~_——— =————< [rC,.n.dn (6.55) 
mạC,.Rị. C..Rọ Cu 


(R„: bán kính lớp xúc tác và n = Rự/ AR). 


Tương tự ta tính được độ chuyển hoá trung bình: 


__Ờ (6.56) 


Xây dựng đồ thị TC,n = f(n) cũng như U; = f(n) trong đó U và T lấy từ đường cong 


phân bố nồng độ và nhiệt độ tại một mặt cát nào đó của thiết bị, diện tích phần dưới đường 
cong sẽ bằng giá trị vế phải của phương trình (6.55) và (6.56). 


Với những phản ứng toả nhiệt, khi nhiệt độ chất tải nhiệt T„ không đổi, độ chuyển hoá 


và nhiệt độ trung bình sẽ là những hàm số của chiều dài lớp xúc tác Z. như mô tả ở hình (6.9) 
và từ đó cho thấy có thể tính được chiều dài cần thiết Z = L của một lớp xúc tác để đảm bảo 
một độ chuyển hoá nào đó đã cho trước, và khối lượng xúc tác cần sẽ là: 
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th, = R¿.x.Lp, (I— e)= R..Lp, (6.57) 


trong đó: o, là khối lượng riêng đổ đống (bulk density) của xúc tác. 


0 0,2 0, 0,b 0,8 1, 
Trục ống Hướng kính R/Rạ | Thành ống 
n=Ũ n=l n=? n=) nh n=§ 


H ? 


Hình 6.9: Đường cong định tính độ chuyển hoá và nhiệt độ trung bình phụ thuộc vào 
chiều dày lớp xúc tác của một phản ứng toả nhiệt: 
1. Quá trình đoạn nhiệt; 2. Làm nguội ít; 
3. Làm nguội đủ mạnh; 4. Làm nguội rất mạnh, 
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3.2. Thiết bị với lớp xúc tác tảng sôi 


Thiết bị lớp xúc tác chuyển động nói riêng và thiết bị với lớp phần tử rắn chuyển động 
nói chung thường được sử dụng trong công nghiệp để tiến hành các quá trình dị thể kh rắn, 
trong đó chất rắn có thể là xúc tác, chất tải nhiệt rắn hay chất phản ứng. Các thiết bị như vậy 
có thể rất lớn, chẳng hạn như thiết bị cracking xúc tác trong công nghiệp chế biến dầu mỏ cé 
đường kính từ 3 — I0 m (hình 6.10). 


Ưu điểm chính của thiết bị với lớp xúc tác chuyển động là nhiệt độ được phân bố 
đồng đều trong lớp xúc tác, đến mức có thể bỏ qua gradient nhiệt độ theo hướng kính, kể cả 
khi lớp xúc tác được truyền nhiệt gián tiếp từ bên ngoài. 


Mặt khác, các phần tử rắn dùng ở đây có thể rất nhỏ, có bề mặt riêng lớn và tổn thất áp 
hực trong lớp cũng rất nhỏ. Với những chất rắn là chất phản ứng không xốp, điều đó làm cho 
quá trình có vận tốc phản ứng hiệu dụng rất lớn. Ảnh hưởng của các quá trình vận tải chất và 
năng lượng bên trong vật rắn cũng được hạn chế rất nhiều và với những phần tử đủ nhỏ có thể 
bỏ qua ảnh hưởng của các quá trình vận tải bên trong. 


Cũng phải để cập thêm rằng, trong lớp chất rắn chuyển động hệ số trao đổi nhiệt giữa 
bề mặt truyền nhiệt và lớp cũng rất lớn hơn so với trong lớp xúc tác tĩnh. Về trị số bằng số 
hệ số đó có thể lên đến hàng trăm W/ mể.K (phụ thuộc vào kích thước phần tử rắn, bản chất 
của môi trường liên tục và chất rắn cũng như vào vận tốc dòng). 


3.2.1. Sự hình thành lớp tầng sôi và trạng thái lớp tầng sôi 


Khi có một dòng khí hay dòng chất lỏng đi qua (theo hướng ngược với trọng lực) một 
lớp vật liệu rời (đường kính phần tử d, = 0,1 — 10 mm) sẽ làm cho lớp vật liệu dãn ra lên 
phía trên và phụ thuộc vào vận tốc đòng liên tục, lớp vật liệu rời sẽ tạo nên những trạng thái 
khác nhau, lý thú về phương điện kỹ thuật (hình 6.1 1). 


a) Khí vận tốc đồng còn bé các phần tử chất rắn nằm yên (ở trạng thái nh) và tổn thất 
áp lực trong lớp hạt tăng theo chiều tăng của vận tốc dòng. 

b) Khi vận tốc dòng tăng lên đến một giá trị tới hạn W = W, các phần tử vật liệu rời 
tách nhau ra, làm cho lớp vật liệu rắn và chất khí tạo nên một thể đồng nhất, tựa như lớp chất 
lỏng và gọi là lớp lỏng giả hay lớp tầng sôi (hình 6.11.2). Trạng thái tầng sôi đạt được khi 
trọng lực, động lực của dòng và lực ma sát tác dụng lên phần tử chất rắn đạt cân bằng. 

Vận tốc tới hạn W, được gọi là vận tốc tầng sôi và trạng thái của lớp đạt được cũng 
gọi là trạng thái tầng sôi. Theo một công thức kinh nghiệm của ERGUN, tính W, như sau: 


WỤ =42ø,Yú~8L) "+. [m°/j — (6-58 
dạWs ú —£,) .VÌP, 
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Hình 6.10: Sơ đồ hệ thống thiết bị phản ứng cracking xúc tác tầng sôi: 
A: Thiết bị hoàn nguyên xúc tác; B: Buồng đốt cháy cốc bám trên bề mặt xúc tác; 
C: Ống dẫn xúc tác đã làm việc ; D: Ống dẫn xúc tác đã hoàn nguyên; 
E: Bộ phận cracking ; F: Bộ phận phân riêng và thu hổi xúc tác; 
G: Các cyclon ; H: Bộ phận phân riêng xúc tác. 


trong đó: 
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v: độ nhớt động cửa môi trường liên tục [m” /3]; 
€, : độ xốp của lớp; 


dp: đường kính tương đương của phần tử chất rắn [m]: 
7L ( % 
\Ựs = si ) : hệ số dạng hạt; B,: thế tích của phần tử; 


Sp : bề mặt bên ngoài của hạt; Vạ: thể tích của phần tử; 


Ðs›P; : khối lượng riêng của chất rắn và môi trường liên tục |kg: m']. 


H II. j Mi 


Hình 6.11: Các trạng thái dòng chảy trong lớp tầng sôi: 


1. Lớp vật liệu tĩnh (W<W,); 2. Lớp tầng sôi (W = W,) ; 3. Lớp tầng sôi tạo bong 
bóng (W>W,) ; 4. Lớp tầng sôi “đấy” (W > W,) ; 5. Tạo rãnh trong lớp tầng sôi 
(W>W,);6. Lớp "vận chuyển” (W>>W,). 
Nếu như vận tốc dòng tăng lên cao hơn W, lớp tầng sôi sẽ dãn ra nhưng tổn thất áp lực 
vẫn không tăng. 


c) Khi tăng vận tốc đòng lên cao nữa, sự phân bố các phần tử rắn trong chất khí ngày 
càng trở nên không ổn định. Trong lớp tầng sôi hình thành nên các “bong bóng” và có 
những vùng có hàm lượng các phần tử rắn rất khác nhau. Chất rắn và chất khí được trộn lẫn 
mạnh (hình 6. 1.3). 


đ) Tính không đồng nhất của lớp tầng sôi sẽ càng tăng lên khi tiếp tục tăng vận tốc 
dòng khí. Các ““ bong bóng” sẽ trở nên rất lớn, thạm chí chiếm hết cả đường kính của thiết bị 
và đấy tất cả ra ngoài (hình 6. I 1.4). 


e) Khi vận tốc dòng khí tăng lên vượt qua vận tốc rơi tự do của phần tử chất rắn sẽ 
mang hết tất cả chúng ra ngoài (hình 6. I 1.6). 


3.2.2. Các đặc trưng của lớp tầng sôi 


Đặc trưng lớn nhất và cũng là ưu điểm nhất của lớp tầng sôi đó là các phần tử chất rắn 
và nhiệt độ phân bố rất đồng đều trong toàn bộ lớp. Do sự khuấy trộn mãnh liệt trong lớp mà 
gradient nhiệt độ theo hướng kính có thể bỏ qua, và kể cả khi lớp tầng sôi được trao đổi 
nhiệt gián tiếp từ bên ngoài. 

Một ưu điểm khác của lớp tầng sôi, đó là lớp tầng sôi thường làm việc với những phần 
tử chất rắn nhỏ (d„ = 10 — 800 kim) mà tổn thất áp lực trong lớp là gần như không đáng kể. 
Các phần tử chất rắn nhỏ ấy lại có bề mặt riêng bên ngoài đủ lớn cho nên với chất rắn không 
xốp, lớp tầng sôi tạo ra một vận tốc phản ứng hiệu dụng rất lớn trên mỗi đơn vị khối lượng 
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chất rắn. Mặt khác vì phần tử chất rắn là nhỏ nên với những chất rắn XỐP (xúc tác), hiệu ứng 
khuếch tán bên trong cũng không mấy ảnh hưởng lên quá trình, và khi các phần tử chất rắn 
đủ nhỏ, có thể bỏ qua hiệu ứng khuếch tán bên trong. 


Trong lớp tầng sôi, hệ số trao đổi nhiệt giữa lớp và các bẻ mặt truyền nhiệt trong đó: 
mạng ống, tấm truyền nhiệt, vỏ bọc ngoài lớp tầng sôi,... là rất lớn hơn so với trong lớp tĩnh, 
hoặc trong dòng chất khí. Hệ số truyền nhiệt có thể lên đến 150 — 300 Wm°.K phụ thuộc 
vào kích thước của phần tử rắn. bản chất của môi trường liên tục, vận tốc dòng,.., Hệ số 
truyền nhiệt ban đầu tăng lên rất mạnh theo vận tốc dòng, đạt được một cực đại và sau đó lại 
giảm theo tính không ổn định của lớp tầng sôi. 


Các thiết bị phản ứng có lớp tầng sôi cũng có khả năng vận tải vật liệu rời (chất phản 
ứng hay xúc tác) làm cho các phần tử chất rắn được cung cấp, chuyển hoá và vận chuyển 
một cách liên tục (hình 6.10). 


Nhược điểm của lớp tâng sôi chính là sự phân bố không đồng nhất các phần tử rắn 
trong môi trường chất khí đo khuấy trộn, phân tán theo các chiều, do hình thành các “ bong 
bóng” tạo nên hiện tượng " tuột” và sự phân bố thời gian lưu không đồng đều cửa các phần 
tử chất rắn. 


Sự khuấy trộn, chuyển động của các phần tử rắn gây ra mài mòn bản thân chúng, mài 
mòn thiết bị,... cũng là một nhược điểm của lớp tầng sôi. 


Cũng phải trình bày thêm , là việc thực tiên hoá (chuyển quy mô) một quá trình tâng 
sôi từ phòng thí nghiệm vào công nghiệp là không đơn giản. 


3.2.3. Mô hình hoá toán học các thiết bị phản ứng có lớp tầng sôi 


Để mô tả quá trình làm việc của các thiết bị phản ứng có lớp tầng sôi đã có nhiều tài 
liệu chuyên khảo trên thế giới. Tựu trung có thể chia làm hai loại mô hình, mô hình “hai 
pha đơn gián” và mô hình “' bong bóng”. 


Mô hình “bong bóng” do KUNI và LEVENSPIEL phát triển, trong đó xem lớp tầng 
sôi gồm một pha “bong bóng” với những “bong bóng” có kích thước giống nhau và một pha 
huyền phù trong đó các phần tử rắn phân bố đều và bao quanh các “bong bóng” đó. Như 
vậy, để cho quá trình hoá học giữa pha khí và các phần tử chất rắn (có thể là chất xúc tác 
hay chất phản ứng) xảy ra được, các chất khí phản ứng từ các “ bong bóng phải vận chuyển 
vào pha huyền phù. Cho nên để vận dụng mô hình “ bong bóng” phải chấp nhận giả thiết là 
trong lớp tầng sôi, các bong bóng đó chuyển động lên độc lập với nhau, không ảnh hưởng 
lên nhau. Thật ra bao giờ cũng có những chuyển đổi qua lại giữa các “bong bóng”, tạo nên 
những kết hợp thành những bong bóng lớn hơn. Do đó, quá trình trao đổi khí giữa pha “bong 
bóng” và pha huyền phù là lớn hơn so với quá trình trao đổi từ những “ bong bóng” riêng 
biệt với pha huyền phù. Đây cũng là một hạn chế của mô hình KUNI - LEVENSPIEL 
cũng như của các mô hình “pha bong bóng” khác. 
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Loại mô hình lớp tầng sôi thứ 2 là mô hình “ hai pha đơn giản”. Theo mô hình này, 
lớp tầng sôi được thay bằng hai thiết bị phản ứng một pha song song với nhau, giữa chúng 
xây ra quá trình trao đổi chất thông qua dòng chéo (hình 6.12). Mô hình này được MAY, 
van DEEMTER và sau đó là BOECK và EMIG phát triển. 


dw dc, dc, 
(w+ S8 dh~ wỊ)- Ác (nạ + an” dh) W-A,-Ícs + Gi dh) 


| | 


Pha bong bóng Pha huyền phù 


bó | | 


WTw ) ï Ay CC w-Á-G 
Hình 6.12: Mô hình hai pha của lớp tầng sôi. 
dñ„ =kạ.a(C,s -C,„}dV 
với Kạ < Ô: dòng khí từ bong bóng đi vào pha huyền phù. 
dhạ¿ =ke.C;.dV 
với kg > Ö dòng khí đi từ pha huyền phù vào pha bong bóng. 
dñạ = kạ.C,s.dV 
dV=A,.dh 
Ta tiếp cận với mô hình với những giả thiết sau: 
1. Trong pha bong bóng và pha huyền phù không có hiện tượng khuếch tán ngược. 


2. Pha huyền phù luôn luôn chuyển động với vận tốc dòng tương ứng vận tốc tầng 
sôi WI. 


3. Nếu như quá trình phản ứng hoá học dẫn đến hiệu ứng thay đổi thể tích, thì vận tốc 
dòng W sẽ thay đổi (tính trên tiết diện ngang của thiết bị). Với giả thiết 2 ở trên, thay đổi 
vận tốc đòng khí do hiệu ứng thể tích (W — W,) là một hàm của chiều cao lớp tầng sôi. 

4. Do tổn thất áp lực dọc theo lớp tầng sôi sẽ làm tăng vận tốc khí khi tăng chiều cao 
trên lưới phân phối khí. Từ đó cho thấy sự phụ thuộc của việc tăng vận tốc đồng theo chiều 
cao lớp (hiệu ứng này chỉ có tác dụng khi chiều cao của lớp tầng sôi đủ lớn. Với các thiết bị 
tầng sôi trong phòng thí nghiệm, không chứng tỏ hiệu ứng này). 
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5. Với bể mặt trao đổi chất riêng là a = a(h) m”/m' và độ rỗng của “bong bóng” „ = eạ (h) 
lấy các trị số tại chỗ. Độ rỗng của pha bong bóng được định nghĩa là thể tích tổng cộng của 
các bong bóng so với thể tích lớp tầng sôi, nghĩa là e„ = Vạ / Vựy,. 

6. Phản ứng xảy ra chủ yếu trong pha huyền phù. 

Mô hình hai pha để thiết lập cân bằng cho cấu tử A, trong một phân tố thể tích 
qV = A,.dh của một lớp tầng sôi được trình bày trên hình 6. 12. 

A, là diện tích tiết diện ngang của thiết bị phản ứng (lớp tầng sôi). 

C.„ và C.s là nồng độ của cấu tử A, trong pha bong bóng và trong pha huyền phù, W 
là vận tốc dòng và W, là vận tốc tại điểm tạo tầng sôi, (cả 2 đại lượng vận tốc này, tính trên 
tiết diện A, của thiết bị rỗng). 


ñc là dòng trao đổi trên cơ sở chênh lệch nồng độ C, — C; „. 

kạ: hệ số trao đổi chất. 

ñọ: đồng trao đổi giữa pha huyền phù và pha bong bóng do phản ứng thay đổi thể 
tích 

Dưới đây là các phương trình cân bằng cho pha bon: bóng và pha huyền phù cho 
trường hợp đòng khí đi từ pha huyền phù vào pha bong bóng k, > 0). 

Với pha bong bóng có: 

(Dòng chất A, đưa vào) — (Dòng chất A, đi ra) = (dòng chất A; đi vào hoặc đi ra thông 
qua trao đổi chất giữa pha bóng bóng và pha huyền phù). 

Như vậy trên cơ sở hình 6. L2, ta có phương trình cân bằng chất cho pha bong bóng là: 

QC ý 3 SIẾ í nà koC ko.a(C,s —C,s) 


dì (W-WjẢdhJ (W-W) (W-W) 


(6.59) 


trong đó: a[m”/m”] là bể mặt trao đổi chất riêng. 


Với pha huyền phù có: 


(Dòng chất A, đưa vào) — (Dòng chất A, đi ra) = (Dòng chất A, đi vào hoặc đi ra thông 
qua trao đổi chất giữa pha bóng bóng và pha huyền phù) + (lượng chất A, sinh ra hay mất đi 
trong I đơn vị thời gian do các phản ứng hoá học). 


Từ các ký hiệu đã có trên hình 6.L2 ta có phương trình cân bằng chất cho pha huyền 
phù: 


Nhr “=-.Cị; % xo = ÁC, ˆý C¡ạ}+ mÍ - ) Vụ DA (6.60) 


j 
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trong đó (tr, s. là vận tốc hiệu dựng của phản ứng thứ j tính trên một đơn vị khối lượng 
chất rắn (chất xúc tác). 


Với khối lượng xúc tác my , thì trong một phân tố thể tích, ta có: 


dm 
m =psÑ-ssXI—e,)A, (6.61) 


Tổn thất áp lực dọc theo chiều cao lớp sẽ là: 


đ 
an màn s;XI = SN - (6.62) 


Dòng chất tổng thể ñ biến thiên trong một phân tố thể tích đV do phản ứng hoá 
học là: 


đh 


dn 
Đo =A, Ðs- Đg )(íI Si s3, \ hai} 
J 


dù án được mô tả qua định luật khí lý tưởng: p.Ý = ñRT : 


.ay. 6.63 
dh RTịdh “an? Đảo 


dủ _— 1. mriế v,dŸ | 
với V=A,.w cho ta sự phụ thuộc chiều cao của vận tốc dòng (tính theo tiết diện A, của 
ống rỗng). 

dW_ 1 RT dà W dp 

dh TÀI, p 'dh— p dh 


(6.64) 


Trên cơ sở giả thiết 2, theo đó thì pha huyền phù luôn vận chuyển với vận tốc W,, với 
một phản ứng tăng thể tích, phải có một đòng thể tích từ pha huyền phù đi vào pha bong 
bóng; Ngược lại, với phản ứng giảm thể tích, dòng thể tích phải có hướng ngược lại nghĩa là 
từ pha bong bóng vào pha huyền phù. Trong một phân tố thể tích của thiết bị phản ứng, dòng 
thể tích này là: 


dŸg =kạ.A,.dh (6.65) 
Từ cân NI chất của pha huyền phù trong một phân tố thể tích, ta có: 
+, +diy)}+ A,.dhø,(= sg)(~e,}23 v,ÂEr,),, — độc (6.66) 
Ÿ..p 
9 
ño=——- 6.67 
LG: (6.67) 


Hệ số chuyển khối kạ là: 
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k 


1 RT(dủ, 
s* 


A, p (dh 


}* s4 nh N. (6.68) 
J 


mạ 


2 có thể mô tả thông qua định luật khí lý tưởng ñ; = p.W; /(RT): 


dĩ ! (aV „ dP 
-. Š p+Ÿ. (6.69) 
dh— RT\ dh dh 
trong đó: DI =0, theo giả thiết 2 ở trên. Với Vị = A,.W, ta có: 
W, dp RT 
Q = Pn % dh + p p;(I e;)(I _=)È, Mì TI (6.70) 


Từ các phương trình đã đưa ra ở trên, có thể thấy rằng công việc mô hình hoá toán 
học các thiết bị phản ứng xúc tác tầng sôi là rất phức tạp cho dù đã phải chấp nhận nhiều giả 
thiết để đơn giản hoá vấn đề. 

Để mô tả cấu trúc dòng trong thiết bị, còn cần phải quan tâm đến độ lớn của “bong 
bóng”, dòng khí tạo nên bong bóng, vận tốc vận chuyển của bong bóng, bề mặt trao đổi chất 
riêng tại mọi vị trí, cũng như hệ số chuyển khối kạ. Tất cả những vấn để này không thể trình 
bày trong khuôn khổ của giáo trình này, xin bạn đọc tìm ở các tài liệu chuyên khảo về kỹ 
thuật tầng sôi. 

Các phương trình cân bằng chất đã được thiết lập ở trên cho pha bong bóng và pha 
huyền phù (phương trình 6.59 và 6.60) giải được bằng các phương pháp số. Các kết quả 
nghiên cứu trong phòng thí nghiệm đã thu được trên thế giới cũng đã cho thấy rằng, mô hình 
đã trình bày tương hợp tốt với thực tế. 
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Chương 7 
CÁC QUÁ TRÌNH VÀ THIẾT BỊ PHẢN ỨNG DỊ THỂ 
GIỮA CHẤT RẮN VÀ MỘT PHA LIÊN TỤC 


I. KHÁI NIỆM CHUNG 


Các phản ứng giữa một pha liên tục và các pha rắn rất phổ biến trong thực tế, điển 
hình là trong công nghiệp luyện kim. Các phản ứng đó nói chung tiến hành theo 3 phương 
thức sau đây: 


Cấu tử A (trong pha liên tục) + Cấu tử B (rắn) 


—>sản phẩm trong pha liên tục Œ.) 
—> sản phẩm rắn Ớ.2) 
—> sản phẩm rắn và sản phẩm trong pha liên tục (3) 


Vị dụ: 
1. phản ứng đết than : 
C(ắn) + O,(kh0 —> CO, (khí) 
2. phản ứng khí hoá than: 
C(ứắn) + H;O(hơi) —> CO (khí) + H; (kh?) 
3. phản ứng chế tạo canxicyanamid 
CaC,(rắn) + N; (khí) — CaNCN (rắn) + C (rắn) 
4. phản ứng đốt pyrit: 
4FeS;(rắn) + 11O,(khí) —> 2Fe;O;(rắn) + 8SO,(kh?) 


Cả 4 trường hợp đã nêu trong các ví dụ trên đều là các phản ứng giữa một cấu tử trong 
pha liên tục với chất rắn và tạo thành một trong ba dạng sản phẩm: chỉ có sản phẩm là chất 
khí (trong pha liên tục) như ở phản ứng 1 và 2; chỉ tạo thành sản phẩm rắn như ở phản ứng 3 
và ở phản ứng 4: tạo thành cả sản phẩm ở trong pha phân tán (chất rắn) và sản phẩm trong 
pha liên tục (chất khí). Một điều thống nhất trong cả 4 ví dụ đã nêu ở trên là cấu trức, độ lớn 
bề mặt phản ứng và thành phần của các pha rắn thay đổi liên tục theo tiến trình của phản 
ứng và do đó chắc chắn vận tốc hiệu dựng của phản ứng cũng thay đổi theo. Việc tính toán 
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thiết bị phản ứng để tiến hành các quá trình đó rất phức tạp và về nguyên tắc không thể giải 
quyết được về phương diện tổng thể. Nhưng như đã trình bày ở nhiều chương trước, trong 
những trường hợp cụ thể, người ta có thể chấp nhận những giả thiết nhất định và chọn lấy 
những mô hình toán học đủ đơn giản mô tả được những nét chính, cơ bản của quá trình. 


Để mô tả định lượng các phản ứng dị thể, không xúc tác như vậy, trên thế giới sử dụng 
phổ biến mô hình “ nhân chất rắn với lớp vỏ bọc “ (shringking core model). Trong xây đựng 
mô hình này, giả thiết rằng ban đầu chỉ có một lớp chất rắn bên ngoài tham gia phản ứng và 
vùng phản ứng cứ như vậy dịch dần về phía tâm phần tử chất rắn, trong khi đó hình thành 
một lớp chất rắn trơ. Chính lớp chất rắn đó là sản phẩm rắn của phản ứng và phần nhân chất 
rắn chưa phản ứng sẽ thu nhỏ dân. Mô hình này được sử dụng tốt trong trường hợp độ xốp 
của phần chất rắn chưa tham gia phản ứng đủ nhỏ và khi đó phản ứng chỉ xảy ra ở miền tiếp 
giáp giữa phần nhân chất rắn không xốp và lớp vô sản phẩm phản ứng cũng đủ xốp (hình 
7.1). Mô hình cũng sử dụng tốt cho trường hợp phản ứng xảy ra rất nhanh và vùng phản ứng 
được giới hạn trong một lớp mỏng của vùng tiếp giáp giữa nhân chất rắn chưa phản ứng và 
lớp vỏ hình thành bởi các sản phẩm phản ứng. 

Trường hợp chất rắn đủ xốp để cho pha hơi (khí) có thể đi vào bên trong chất rắn theo 
hệ mao quản, phản ứng sẽ xảy ra trong toàn bộ phần tử chất rắn và cũng có thể là vận tốc 
phản ứng ở các điểm sẽ khác nhau. Để mô tả hệ trong trường hợp này, người ta dùng “mô 
hình đồng thể“ hay cũng còn gọi là mô hình phản ứng liên tục (homogeneous model hay 
continuous reaction model). Cả hai loại mô hình đã kể trên đều nằm trong vùng cận của các 
quá trình phản ứng dị thể không xúc tác giữa chất rắn và một pha liên tục. Chúng không thể 
mô tả được bản chất thực tế của quá trình vì trong thực tiễn các quá trình phản ứng thực 
thường nằm giữa các vận đã giả thiết ở trên. 

Trong phạm vì giáo trình này vì lý do đơn giản của các mô tả toán học, chỉ xét mô 
hình thứ nhất. 


II MÔ HÌNH “NHÂN CHẤT RẮN CÓ LỚP VỎ BỌC” 


Chẳng hạn có hệ phản ứng: 
A (kh? + Bợán) = |v, Ì Cưán) + D(kh0 (14) 


Tương ứng mô hình “nhân chất rắn có lớp vỏ bọc” quá trình chuyển hoá hoá học trải 
qua các giai đoạn sau đây (hình 7.1). 


- Khuếch tán chất khí A qua lớp biên chất khí đến bề mặt của phần tử chất rắn B. 


- Khuếch tán chất khí A qua lớp vỏ trơ là sản phẩm rấn C của phản ứng đến bề mặt 
của tác nhân phản ứng, rắn B. 


- Phản ứng giữa chất khí A và chất rắn B. 
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- Khuếch tán sản phẩm khí D tạo thành qua lớp sản phẩm rắn C đến bề mặt bên ngoài 
phần tử rắn. 
- Vận chuyển sản phẩm khí D qua lớp biên vào trong dòng khí. 
Lớp biên khí 


Bề mặt Bề mặt phần tử rắn 


`. dịch chuyển" _ ~ 
my cực 


Hình 7.1: Mô tả phân bố nồng độ trong một phần tử hình cầu theo mô hình 
“lớp vỏ chất rắn trợ”, 

Gọi nồng độ của chất khí A trong dòng liên tục là C, ;, nồng độ của nó trên mặt ngoài 
phần tử rắn là C, ;, trong nội bộ chất rắn tạo thành là C, và trên bể mặt nhân chất rắn còn lại 
(cấu tử phản ứng B) là C„„. Gọi bán kính của phần tử rấn hình cầu khi bắt đầu quá trình 
phản ứng là R; , bán kính chạy của bể mặt phản ứng là R„ và bán kính của một mặt bất kỳ 
trong lớp sản phẩm rắn tạo thành là R. 


Ta lại giả thiết trong suốt quá trình phản ứng, phần tử rắn luôn giữ dạng cầu, bán kính 
tổng của phần tử vẫn là R; không thay đổi. Ngoài ra ta chấp nhận vận tốc dịch chuyển của 
phản ứng về phía tâm phần tử dR,/dt là rất nhỏ so với vận tốc khuếch tán khí A qua lớp sản 
phẩm rắn (đây chính là điều kiện giả ổn định - trên thực tế là đảm bảo vì mật độ của chất khí 
trong trong hệ thống mao quản là rất nhỏ hơn mật độ của cấu tử rắn B). Đồng thời ta xem 
phần tử rắn là đẳng nhiệt. 
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Với những giả thiết trên, rõ ràng vận tốc của các giai đoạn từ ì đến 3, tức là quá trình 
khuếch tán cấu tử A qua lớp biên, khuếch tán cấu tử A qua lớp sản phẩm rắn được tạo thành 
và phản ứng trên bề mặt nhân chất rắn B phải bằng nhau: 

!. Khuếch tán cấu tử A qua lớp biên 


dn 
m3 =4mR, .B(C„„ Ca) 


(7.5) 


2. Khuếch tán chất khí phản ứng A qua lớp sản phẩm rắn tạo thành tại vị trí R = R„ 
dn, 


;_ (dC 
——^ =4nR "BÍ ¿) (1.6) 
dt ` Đa, 


3. Phản ứng hoá học xảy ra trên bể mặt phần nhân chất rắn tại R = R„ (chẳng hạn phản 
ứng không thuận nghịch bậc 1). 


dn 3 
_ n =4nR¿ ks.Cax 


(7.7) 


trong đó: 


B : hệ số cấp khối H : 
§ 
D,: hệ số khuếch tán hiệu dụng chất khí A qua lớp sản phẩm rắn xốp IS} 


k, : hằng số vận tốc phản ứng tính trên một đơn vị điện tích bề mặt phản ứng H 


Gradient nồng độ cấu tử A dC„/dR trong lớp sản phẩm rắn tạo thành thu được qua giải 


phương trình cân bằng chất trong lớp đó, khi xem số hạng đặc trưng cho phản ứng hoá học 
là bằng không (không có phần ứng hoá học): 


2 
: Ca TÔ G (1.8) 
dR ` R dR 


Với các điều kiện biên: 


C=C.; khí R=R¿ 


(7.9a) 
Cạ=C¿. khi R=Ry (1.9b) 
Giải phương trình vi phân (7.8) ta có: 
(~R„/R) 
€C,=C,.+(C š 7.10 
^ AK ( As AK) q-R./R,) ( ) 


Do đó, tại lR = Rự ta có: 
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S} An. Œ11 
R=R 


đR jJhạ, Ry(-R,/R,) 


Thay kết quả gradient nồng độ đã tính được ở biểu thức (7.11) vào biểu thức (7.6) 
tạ CÓ: 


C.s—C 
=4zR,.D Aễ TAK 


óc 1.12 
dị “R.d-R./R,) lu 


Giản ước đại lượng €, s và 


_ bằng các phương trình (7.5), (7.7) và (7.12) như sau: 


Từ (7.5) và (7.7) có: 
4nR;ˆÐ(C, ;— Ca ;) = 4nR¿ˆks Cx 


k,(R¿Y 
_> Cụ¿ T ĐK) CA + Cục Œ) 
Từ (7.7) và (7.12) có: 


; CsTC 
4nR¿ .ks.CA EURRL Di TT 
mm: s 


>C¿s= hà ụ _ hộ } le, (%) 


€ s 


Kết hợp (*) và (**) thu được: 


Do đó, ta có C. như là một hàm số của C, „ và R„ 


Củp 
H 
Lên (| ce[r- +] 
B R D, R 


Và lượng cấu tử A được chuyển hoá trong một phần tử hình cầu, trong một đơn vị thời 
gian sẽ là: 


(7.13) 


Cự = 


dn, _ —4nR‡k;.Cạc gi 
dt IS (E] +5 [-) 
RE? DU Re] 
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Nếu như trong không gian thể tích của thiết bị phản ứng chứa Z„ phần tử chất rắn tham 
gia phản ứng: 


(7.15) 


Với e là độ xốp của lớp hạt, thì có thể tính được lượng cấu tử A được chuyển hoá 
trong thiết bị phản ứng bằng cách nhân phương trình trên với Zs. 

Như đã định nghĩa ở trên (hình 7.1) R„ là bán kính phần nhân chất rắn hay bán kính 
của bề mặt phản ứng là một đại lượng phụ thuộc thời gian, cho nên để thiết lập mô hình tính 
toán thiết bị phản ứng, rõ ràng ta phải xây dựng quan hệ giữa R„ và thời gian tiến hành phản 
ứng. 

Thật vậy, giữa lượng cấu tử chất rán B được chuyển hoá trong một đơn vị thời gian và 
bán kính Rự phải có quan hệ sau: 

dng _ pạ dV; py dV; dR, 
dt Mẹ dc. Mẹ đR, dt 


_ Ðp dR, d (Sx:] 


Mẹ dt dR,\3 Ấ 


_4nRip, đR, 


7.16 
Mẹ ` dt tt 


Trong đó Mạ, pg, Vạ là khối lượng mol, khối lượng riêng và thể tích của phần tử chất 
phản ứng rắn B. 


Mặt khác như đã giả thiết hệ chỉ có 1 phản ứng hoá học, nghĩa là : 
dn, I đủ, 4zR¿p, đR, 


—T=——. = n (7.17) 
ái Jvạ|: di |„|M„, 
Đem thế phương trình này vào phương trình (7.7) thu được: 
đR„ _ |VsLMsk;C¿ (18) 
đi Pa 
Và đem thay C„„ bằng biểu thức (7.13) ta có: 
cm XE _|YstMsk; : _Cat (7.19) 
t › 
Pa 1+ | Đề +KÑ. „_Ât 
B{(R,) D,( R, 


Phương trình (7.14) và (7.19) cùng cho biết vận tốc hiệu dụng của phản ứng trong một 
phần tử hạt rắn hình cầu khi chuyển hoá hoá học chúng bằng chất khí. Vận tốc hiệu dụng 
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này là một hàm số của nồng độ cấu tử khí trong đòng liên tục và cũng là hàm số của thời 
gian. Việc giải phương trình (7.19) còn tuỳ sự phụ thuộc của nồng độ pha khí C, ; thời gian, 
hay nói một cách khác là tuỳ vào phương thức tiến hành phản ứng. Chẳng hạn với thiết bị 
liên tục, dòng khí được khuấy trộn hoàn toàn và do đó C„z sẽ là không đổi kể cả theo thời 
gian và không gian. 


2.1. Độ chuyển hoá của phần tử pha rắn là hàm của thời gian, thành phần pha liên tục 
không đổi 


Trường hợp thành phần của pha liên tục không đổi theo thời gian, tích phân phương 
trình (7.19), ta thu được biểu thức liên hệ giữa thời gian t và bán kính R¿ (R¿ = Rs tại t = 0) 
cho một phần tử chất rắn riêng biệt: 


3 2 3 
t= Pa-R; 1x) Si Rẹ thà An hi (7.20) 
|vsLMs.ks.CẠ; RejJ 3ð R D, (6 2 Rị 3 R} 


° 


và rõ ràng giữa độ chuyển hoá chất rắn B trong phần tử chất rắn với bán kính R.„ của nó phải 
có quan hệ sau: 


4n 
m ¬a RíÐp R : 
Ug=I-— c=] â =] % (72D 
sêP —_ Rặpg 1 
3 


Phương trình (7.20) dùng cho trường hợp tổng quát nghĩa là khi cả 3 giai đoạn (vận tải 
qua lớp biên khí, khuếch tán qua lớp sản phẩm rắn xốp và phản ứng hoá học trên bề mặt chất 
rắn) có vận tốc tương đương nhau. Trường hợp trở lực của một giai đoạn nào đó rất lớn hơn 
so với trở lực của các giai đoạn khác, phương trình được giản đơn hơn một cách đáng kể, ta 
xét một số trường hợp cụ thể sau đây: 
1J Giai đoạn quyết định vận tốc chung của quá trình là vận tải qua lớp biên 


Nghĩa là trong phương trình (7.20) có ks >> B và k;Rs << D, cho nên số hạng thứ 2 
trong đấu ngoặc vuông sẽ rất lớn hơn các số hạng khác và do đó có thể bỏ qua các số hạng 
đó, vậy từ phương trình (7.20) ta có: 


___ PaRs si-#) (122a) 
|Vs|.Mas.ks.Cạ¿ 3 R 


Ðạ-Rs 


G... (1.22b) 
3|vgLMsjB.C„ ˆ° 


Thời gian cần thiết để phần tử chất rắn chuyển hoá hoàn toàn(U; = I) là: 


Ðạ-Rs 


=——TB—s_.— (7.23) 
3.|va|Ma.B.C¿; 


tận 
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và rõ rằng Ủg= xã (1.2 


Tận 


Trường hợp này độ chuyển hoá phụ thuộc tuyến tính vào tỷ số t/t¡ạ (đường thẳng a). 


Hình 7. 2: Tiến trình phần ứng giữa một phần tử rắn hình cầu trong pha khí được mô tả như là 
hàm số của độ chuyển hoá U; vào đại lượng tụ (tnn: thời gian phản ứng cần thiết để Uạ = 1). 
Giai đoạn quyết định vận tốc chung của quá trình là: 

a: Vận tải qua lớp biên chất khí ; b: Phản ứng hoá học ; 
c: Khuếch tán tác nhân khí qua lớp sản phẩm rắn, xốp. 


2! Giai đoạn quyết định vận tốc quá trình là phản ứng hoá học trên bề mặt 

Trong thực tế, khi vận tốc dòng của lưu thể đủ lớn, có thể bỏ qua trở lực của quá trình 
vận tải chất phản ứng khí (A) qua lớp biên, đồng thời khi lớp sản phẩm rắn tạo thành đủ xốp 
và ở độ chuyển hoá thấp, trở lực khuếch tán chất khí qua lớp sản phẩm rắn xốp cũng có thể 
bỏ qua. Nghĩa là khi đó vận tốc chung của quá trình hoàn toàn được quyết định bởi vận tốc 
phản ứng hoá học, nghĩa là Ä>> k; và D, >> ks.R; và từ phương trình (7.20) ta có: 


—..". (-#] 
|YsMs.ks.C¿; Rs 


Sử dụng biểu thức (7.21) ta có: 


R 1 
57772 TOP [: << U,):| (7.25b) 


(7.25a) 


Tương tự như trên, thời gian để chuyển hoá hoàn toàn (Us= 1) sẽ là: 


pạ-R; 


` 
ằ |Ys|Mp.ks.C„ 


(7.26) 
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và c—=I-(I-Uạ} 


fin 
Quan hệ giữa Uy và t/t;„ theo phương trình này chính là đường cong b ở hình vẽ trên 
hình (7.2). 


3/ Giai đoạn quyết định vận tốc của quá trình là khuếch tán chất khí phản ứng A qua lớp 
sản phẩm rắn xốp: 

Vận tốc chung của quá trình chuyển hoá sẽ được quyết định bởi khuếch tán cấu tử khí 
A qua lớp sản phẩm rắn xốp khi: 

ksRs>>D, và >>ks 

Khi đó có thể bỏ qua hai số hạng đầu trong ngoặc vuông của phương trình (7.20) và 
kết hợp với phương trình (7.21) ta có thời gian cần thiết để đạt được độ chuyển hoá chất 
phân ứng rắn B, U; là: 


Ðs-R§ 2⁄3 
t=——.———l-3(1-U -2U 7.28 
Sk-IM,DeaÌ g2) sÌ SIM 
Thời gian phản ứng cần thiết để chuyển hoá hoàn toàn cấu tử B (U; = 1) trong trường 
hợp này sẽ là : 


2 
t= _— PeR  — (7.29) 
6|vsLMsD,C„; 
và quan hệ: 
s #1- 1012)? ~2U; (130) 


fn 
được mô tả bằng đường cong C trên hình 7.2. 
4. Ví đụ 7.1: 
Có phản ứng giữa các phần tử chất rắn hình cầu với một chất khí, để phản ứng hết 
toàn bộ phần tử, đã đo được thời gian t;„ tương ứng với kích thước phần tử như sau: 
Kích thước phần tử (mm) 0,065 0,130 0,260 


tạạ (phút) 6,0 12.0 240 


Hãy xét xem giai đoạn nào quyết định vận tốc của quá trình chuyển hoá nếu như bỏ 
qua trở lực vận tải qua lớp biên chất khí. 
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GIẢI: 


Kết quả thực nghiệm cho thấy tự, tỷ lệ thuận với bán kính phần tử, rõ ràng giai đoạn 
quyết định vận tốc quá trình chuyển hoá là phản ứng hoá học (tương ứng phương trình 
(7.26)). Vì nếu giai đoạn khuếch tán qua lớp sản phẩm rắn Xốp tạo thành là giai đoạn quyết 
định vận tốc chung của quá trình, thì t;,„ phải tỷ lệ thuận với bình phương của bán kính phần 
tử (phương trình 7.29). 

5.Ví dụ 7.2: 


Phản ứng khử pyrit sắt bằng hydro xảy ra theo sơ đồ : 
FeS,+H;, ==> FeS,+H,S 


Khí hydro được dẫn qua lớp pyrit với tốc độ đủ lớn và các kết quả nghiên cứu trước 
đây cũng đã cho phép xem phản ứng là thuận nghịch và có bậc lvới hyđro. Thực nghiệm đã 
tiến hành tại T = 450,477 và 495°C và tương ứng với các nhiệt độ đó, độ chuyển hoá phụ 
thuộc thời gian phản ứng như hình vẽ ( hình 7.3). 


t0 


Độ chuyển hoá U của FeS; 


0 20 40 60 80 10 120 140 160 
Thời gian t [phút] 


Hình 7.3: Độ chuyển hoá FeS; trong phản ứng FeS, + H;=> FeS + H,S [đường nét đứt là tính theo 
phương trình (b)- đã được rút ra theo phương trình (a); x,o là các điểm thực nghiệm]. 


Bán kính trung bình của phần tử rắn là 3,5.10 m, khối lượng riêng p = 5.10` kg/m'. 


Hãy xét xem, mô hình " nhân chất rắn có lớp vỏ bọc” có tương hợp với các số liệu 
không, đồng thời hãy tính hằng số vận tốc phản ứng (k, và năng lượng hoạt hoá AE) và hệ 
số khuếch tán hiệu dụng khí H; qua lớp sản phẩm rắn đã được hình thành. 
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GIẢI: 


Theo dữ kiện của đầu bài, vận tốc dòng hydro đủ lớn, ta bỏ qua trở lực vận tải qua lớp 
biên chất khí và do đó phương trình (7.20) trên cơ sở kết hợp với phương trình (7.21` trở 
thành: 


k) 


.R +. kẹ.RÑ : 
Đl Tụ: v \ q 0) + HỆ) XU! xấu 0,)]Ì () 
BỊ: B'§' “AE Huấc- 


Ở những độ chuyển hoá thấp, lớp sản phẩm rắn được hình thành còn rất mỏng và 
quá trình chuyển hoá chung được quyết định bởi vận tốc của giai đoạn phản ứng hoá học 
(kgR¿<< 6D,). Điều này chắc chắn lại càng đúng khi nhiệt độ phản ứng thấp. 

Ta cho rằng ở nhiệt độ T" = 450°C giả thiết này được thoả mãn thì phương trình (a) ở 
trên sẽ có thể được đơn giản hoá thành: 


` 
p.R,)170 “z 020] 


b 
|YsLMa.ks.C„y li 


Vì áp suất khí không cao (áp suất thường) nên ở T” = 450°C ta có: 
P 101325 


Đày ==—=———————=]16.9mol/m` (c) 
RT 8,314273+450) 
Thay các số liệu đã có vào phương trình (b) thu được: 


= (5.10°).3,5.10'5).|I~(1~U,}2] 
0.12.k,.16,9 


-_ te Ieel › 2 (4) 


k 
Từ số liệu thực nghiệm đã cho (trường hợp với đồ thị hình 7.3 ở trên), 
ta CÓ: 


U; = 0,2 tương ứng với t =30,9 phút. 


T=273 + 450 = 723 K 


an | 
k.)„= ==——|I-(-02} 
SG TT (~0.2) 


(ky = 3,33 .105 m/s (*) 


Tương tự như vậy: 


121 


T= 273 + 477 = 750 K 
(kg); = 7,23.L0 m/s (**) 
Do đo tính được: 
(ks), = 7,56. 10? m/s 
năng lượng hoạt hoá AE = 129,5 kl/mol. 

Tại T = 495°C: 

(Kg)r-;s„ = L1,8.105 m/s (#**) 

Với các hằng số vận tốc phản ứng đã tính được theo (*),(**) và (*#*) khi bỏ qua trở 
lực khuếch tán, dùng phương trình (b) để tính sự phụ thuộc của độ chuyển hoá Ủy vào thời 
gian và vẽ quan hệ Uạ - thời gian phản ứng t lên cùng đồ thị (hình 7.3) những đường nét đứt 
cho thấy rằng, những đường cong tương ứng với các giá trị tính chỉ trùng hợp tốt với đường 
cong thực nghiệm ở những độ chuyển hoá thấp. Với độ chuyển hoá lớn và ở cả hai nhiệt độ 
cao hơn, độ chuyển hoá tính được cao hơn nhiều so với các giá trị thực nghiệm. Điều đó 
chứng tỏ rằng, không được phép bỏ qua trở lực khuếch tán qua lớp sản phẩm rắn, xốp. 


Như vậy, nếu như trở lực vận tải bên ngoài của lớp khí phản ứng ở lớp biên có thể bỏ 
qua, phương trình (a) ở trên sẽ mô. tả tương quan giữa độ chuyển hoá và thời gian phản ứng 
khi có kể đến trở lực khuếch tán qua lớp sản phẩm rắn, xốp. Ta ký hiệu thời gian phản ứng 
này (theo phương trình (a)) là t và thời gian phản ứng tính theo phương trình (b) là t, thì đem 
chia (a) cho (b) ta có: 


LÔ k⁄R : 
NG-. *J'4(—U¿)*<20<U,#®] () 


e 


Với một độ chuyển hoá U; đã ấn định, có thể xác định được giá trị t theo đồ thị đã 
được vẽ từ tính toán theo phương trình (b). Giá trị ” ở cùng độ chuyển hoá đó người †a chọn 
sao cho phù hợp nhất với thực nghiệm. Người ta tính f/1 cũng như biểu thức trong dấu ngoặc 
vuông và vì k; và R; đã biết, với t và t” đã xác định được tương ứng với Ủạ đã ấn định, có 
thể tính được hệ số khuếch tán D,. 

Thật vậy, chẳng hạn đối với nhiệt độ T = 4779 C và với độ chuyển hoá U; = 0,6, từ 
phương trình (b) tính dược thời gian phản ứng là: 53,95 phút (hình 7.3). Trên cơ sở các số 
liệu thực nghiệm thu được ta có thời gian phản ứng thực tế để đạt được độ chuyển hoá đó là: 

Ủ = 58 phút. Như vậy: 


. 


T6 =1072 yết Đụz0g 
t 5395 


theo phương trình (e) ta có: 
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1075 =1+ #s8$ || +04'2~2.0422]= 
6D, 
¬ ó -& 

=1+ KeÑs _a1zag „ 223.10 )G,5.107) 
6.D, 6D, 


D, =3,66.10”° m4. 


Sử dụng trị số của hệ số khuếch tán đã tìm được này và bằng phương trình (a) tính 
được quan hệ giữa độ chuyển hoá pyrit và thời gian. Đó chính là những đường cong nét đứt 
trên hình (7.3). Đem so sánh những đường cong này với những đường cong thực nghiệm thu 
được đã thấy được ảnh hưởng của trở lực khuếch tán của lớp sản phẩm rắn FeS đặc biệt ở 
những nhiệt độ phản ứng cao và khi độ chuyển hoá đã đủ lớn. 


Ví dụ này chứng tỏ rằng, bằng mô hình “nhân chất rắn có lớp vỏ bọc”” đã cho một sự 
tương hợp tốt giữa các kết quả tính toán và số liệu thu được từ thực nghiệm. 


II. TÍNH TOÁN CÁC THIẾT BỊ PHẢN ỨNG ĐỂ TIẾN HÀNH PHẢN ỨNG GIỮA 
MỘT PHA LIÊN TỤC VÀ CHẤT RÁN 


Tính toán các thiết bị phản ứng cho hệ phản ứng giữa một pha liên tục với các phần tử 
rấn được quyết định bởi trạng thái dòng chảy của pha liên tục và các phần tử rắn trong thiết 
bị. Nói chung, việc tính toán thiết bị phản ứng cho các hệ phản ứng này không khác biệt 
mấy so với tính toán các thiết bị phản ứng xúc tác dị thể đã được trình bày ở chương 6. Điểm 
đặc biệt ở đây là vận tốc của các quá trình chuyển hoá hoá học chẳng những phụ thuộc vào 
thời gian mà còn phụ thuộc vào trạng thái của thiết bị và nói chung thông thường các phần 
tử rắn đều chuyển động một cách liên tục từ đầu đến cuối thiết bị, 


Đơn giản nhất là thành phần pha liên tục đồng nhất trong toàn bộ thiết bị. Chẳng hạn 
khi pha liên tục được khuấy trộn mạnh, hoặc trong một số trường hợp ở thiết bị có lớp chất 
rắn chuyển động. Để tính toán độ chuyển hoá trung bình trong các thiết bị như vậy có thể 
dùng phương trình (7.20) ở trên kết hợp với sự phân bố thời gian lưu và phân bố kích thước 
tập hợp các phần tử rắn (sẽ trình bày ở phần sau). 

Trường hợp thành phần của pha liên tục là một hàm của không gian phản ứng như khi 
hệ với một dòng chảy theo mô hình đẩy lý tưởng (thiết bị phản ứng trong lớp phần tử rắn 
tĩnh, có cấu trúc dòng chảy gần giống mô hình này); việc tính toán phức tạp hơn và chỉ có 
thể, khi cấu trúc đòng của cả pha liên tục lẫn pha phân tán được xác định. 

3.1. Trường hợp thành phần pha liên tục đồng nhất trong toàn bộ không gian của thiết 
bị phản ứng 

Chẳng hạn cấu tử phản ứng trong pha khí là A, tại mọi điểm trong không gian của 
thiết bị đều có nồng độ là CẠ ¿. Giả thiết này có thể được thoả mãn khi: 
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- Pha khí được khuấy trộn mãnh liệt; 
- Độ chuyển hoá của cấu tử trong pha khí rất nhỏ và dòng chất khí chuyển động. 


Ngoài ra thời gian lưu của các phần tử chất rắn phải đồng nhất (lớp tĩnh hay lớp chất 
rắn chuyển động liên tực theo nguyên lý không có chuyển động ngược dòng). Các thiết bị 
hoàn nguyên xúc tác chế biến đầu mỏ (đốt lớp than bám trên bề mặt xúc tác bằng một lượng 
dư không khí dư rất lớn trong thiết bị có lớp phần tử rắn chuyển động, làm việc gián đoạn), 
hoặc lớp thiết bị có lớp chất rắn chuyển động từ trên xuống với vận tốc dòng chất khí rất lớn 
và sự thay đổi thành phần của dòng khí trong thiết bị phản ứng có thể bỏ qua, đều có thể 
xem như thoả mãn các giả thiết ở trên. 


Đem thế phương trình (7.21) vào phương trình (7.20) ta có được quan hệ giữa thời 
gian phản ứng t (chính là thời gian lưu cần thiết cho các phần tử pha rắn trong thiết bị phản 
ứng) và độ chuyển hoá của cấu tử rắn U; cho những phần tử rắn có bán kính Rạ nhất định: 


Đạ.R; lo K, | ; 
tế Ì~=:017 20+ 3~3(1— U,)Š ~2U 
TY ( NT áp, Ñ=VnP =2 


Œ.31) 


Nếu như cấu tử phản ứng rắn là một hỗn hợp phức tạp với n hợp phần với kích thước 
phần tử khác nhau, và nếu như W„ là khối lượng của hợp phần hạt có bán kính từ R„, đến 
R¿„ + ARs„ thì sau một thời gian phản ứng t nhất định, độ chuyến hoá chất rắn thuộc hợp 
phần này trong phần tử sẽ là U;„ . Độ chuyển hoá trung bình của hỗn hợp sau thời gian phản 
ứng t sẽ là: 


Da<2 0x. (1.32) 
œ=l 


Với những thiết bị có lớp chất rắn chuyển động, thông thường các phần tử có đường 
kính khác nhau lại có thời gian lưu khác nhau và về nguyên tắc sẽ có một sự phụ thuộc giữa 
thời gian lưu và đường kính phần tử rắn. Khi đó độ chuyển hoá sẽ được tính theo phương 
trình (7.31) cho những hợp phân có đường kính khác nhau với những thời gian lưu của các 
phần :ử có độ lớn tương ứng rồi độ chuyển hoá trung bình lại được tính theo (7.32). 

3.2. Trường hợp thành phần pha khí khác nhau tại mọi điểm của không gian thiết bị 
phản ứng 
a. Với thiết bị có lớp chất rắn tĩnh 

Trong một thiết bị phản ứng có lớp phần tử rắn không chuyển động, thường nồng độ 
cấu tử phản ứng trong pha liên tục thay đối theo chiều cao (chiều dài) của lớp. Vận tốc phần 
ứng tại mỗi điểm dọc theo lớp lại phụ thuộc thời gian, do đó nồng độ cấu tử A trong pha liên 
tục sẽ là một hàm của không gian và thời gian, nghĩa là C, „ = f(t,z). Đay là trường hợp khá 
điển hình của các thiết bị tái sinh xúc tác (đốt lớp than bám trên hạt xúc tác), thiết bị trao 
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đổi ion,..., các thiết bị hấp phụ khí hoặc là hấp phụ các chất tan trong dung dịch chất lỏng 
bằng than hoạt tính dạng hạt. 
Chẳng hạn có phản ứng: 

A(khf) + | vạ | B (rắn) —» C(kh0 + Dưắn) (7.33) 
xây ra đẳng nhiệt trong thiết bị có lớp phần tử chất rắn đứng yên. Nếu như trong dòng 
chuyển động của pha liên tục không tồn tại quá trình khuếch tán ngược (dòng theo mô hình 
đẩy lý tưởng không ổn định). Gọi (r¿ ),„ là vận tốc hiệu dụng của phản ứng hoá học trong 
một đơn vị thể tích lớp các phần tử chất rắn, đồng thời phải chú ý rằng dòng của pha liên tục 
trong thiết bị chỉ tồn tại trong không gian tự do e của lớp chất rắn; Cho nên cân bằng chất 
cho hệ phản ứng không thay đổi thể tích sẽ là: 


Chư si ÁP ý 


n n tuQy (1.34) 


Ở đây œ = kã vận tốc đài trung bình của pha khí trong thiết bị phản ứng rỗng. 
q 


Ứng dụng mô hình “nhân chất rắn có lớp vỏ bọc” và tương ứng với số phần tử rắn 
trong một đơn vị thể tích như ở phương trình (7.15), ta có vận tốc hiệu dụng của phản ứng 
tính theo 1 đơn vị thể tích lớp các phần tử rắn khi phản ứng là không thuận nghịch: 


` b 
(„); _ 3q £)RE.ksC p 


: (735) 
Rìt.& (Rx  , Ri(n_ Rẻ 
Ì B R, D, R, 
Do đó cân bằng chất (7.34) có dạng: 
Ôn °s RE CN - 34—e)R}.kC„y quế 


ðt ðt : 
R 1+ | R. ¬ ¡—Ê& 
BR, D, R, 


Rõ ràng phương trình (7.36) còn chứa đại lượng R„ - bán kính của phần tử nhan chất 
rắn chưa phản ứng, và là một hàm số của thời gian (phương trình 7.19), cho nên nghiệm của 
bài toán là nghiệm chung của hệ phương trình vì phân (7.19) và (7.36), cho ta các tương, 
quan hàm số: 


CẠp = f(t,Z) cũng như 
R« =Í(tZ). 
Điều kiện biên của hệ (7.19), (7.36) là: 
C¿p= C,rtạiz=0 t>0. (7.374) 
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R„=Rs  tạit=0 z>0, (1.37b) 


Việc giải hệ thống phương trình (7.19), (7.36) chỉ có thể bằng phương pháp số và 
nghiệm của nó có dạng C, ; = f(t,z), R¿ = f(t,z) như ở hình 7.4. 


a) 


bị) 


c} 


Zz—~ zzL 


Hình 7.4: Tiến trình theo thời gian và không gian của phản ứng bậc nhất, đẳng tích 
giữa dòng liên tục và chất rắn trong một thiết bị phản ứng lớp tĩnh. 
Độ chuyển hoá của cấu tử chất rắn chất rắn B, (Uạ) được tính bằng phương trình 
(7.21) thông qua sử dụng kết quả R, = f(t,z) nhờ phương trình (7.21), (các đường cong hình c). 


Cũng cân phải chú ý rằng phương trình (7,36) sẽ không tổn tại nếu như C, ; không 
phụ thuộc không gian và thời gian, khi đó chỉ còn lại phương trình (7.19) và nghiệm của nó 
chính ›à phương trình (7.20). 

b. Với thiết bị có lớp chát rắn chuyển động 


Ta xét một trường hợp thiết bị phản ứng như sơ đồ hình 7.5, trong đó các phần tử chất 
phản ứng rắn liên tục đi xuống nhờ trọng lực và pha liên tục có thành phân thay đổi theo 
chiều cao thiết bị đi ngược chiều với đồng chất rắn. Trong thực tiễn, đây là điển hình của 
các lò cao luyện gang, lò nung vôi,... Việc mô tả và đo đó tính toán các thiết bị như vậy sẽ là 
đơn giản nếu như cả pha rắn và pha liên tục đều chuyển động theo cấu trúc dòng kiểu “đẩy 
lý tưởng” nghĩa là trong dòng chất rắn chuyển động và dòng pha liên tục, không tồn tại quá 
trình khuấy trộn ngược. 
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Chất rần 
(Úg = 0} 


Khí vào 1 
9 Ù 
tAF 1 
| 

| 


Sản phẩm chất rằn của phản ứng 
tỦp = UỆ } 
Hình 7.5: Thiết bị phần ứng có lớp chất rắn chuyển động ngược chiều với dòng khí. 
Xét phản ứng: 
A (h0 +| »sÌ B đắn) —> C (kh?) + D đắn) (7.37) 
Và quá trình phản ứng tương ứng với mô hình “ nhân chất rắn có lớp vỏ bọc” đã trình 
bày ở trên, đo đó sự thay đổi bán kính nhân chất rắn R„ theo thời gian phần ứng (thời gian 


lưu) được mô tả bằng phương trình (7.19). Nếu như trong đòng chuyển động của các phần tử 
chất rắn không tồn tại khuấy trộn ngược thì thời gian lưu của chúng trong thiết bị sẽ là: 


cm (~£)ps..Z 
1nạ 


t (7.38) 


trong đó: 


e: độ xốp của lớp các phần tử rắn; 
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4}? 


Dạ : khối lượng riêng biểu kiến của chất phản ứng rắn B lở: 
m 
q: tiết diện ngang của thiết bị [m”]; 


nạ, : dòng khối lượng cấu tử B được cung cấp HỆ 


z: toạ độ không gian được tính từ đầu (z = 0) cho đến cuối của thiết bị (z = L). 
Vị phân phương trình (7.38): 


dt= ạ —£)0s-q dz 
ng 


(7.38a) 
Thể phương trình (7.38a) vào phương trình (7.19) ta thu được sự thay đổi bán kính 


nhân chất rắn R„theo toạ độ z: 


dRỤÀ. _ (—=£)|vs|Ma.ksq.C„; 


dz W 
nạ l2 R: xe 1—Ñ& 
BIR; De Rs 


Bán kính nhân chất rắn chưa phản ứng R¿ cũng có thể biểu diễn bằng phương trình 
(7.2L) ở trên, thông qua độ chuyển hoá Uạ. Do đó từ phương trình (7.39) ta có: 


đU; _ 3 =£)|vs|Ms.k; qCA;Œ— Uạ)Ÿ? 


đ Re 1x da =0)22+ Bâ% [l-g—,ÿ 


Œ.39) 


(7.40) 


Rõ ràng để giải phương trình (7.40) phải có quan hệ tường minh giữa nồng độ chất 
phản ứng khí trong dòng pha liên tục C, ; với độ chuyển hoá chất rắn U„. Quan hệ đó chúng 
ta thu được bằng lập cân bằng chất, thường là cho một miền cuối cùng của thiết bị phản ứng 
(đầu ra của sản phẩm rắn đã chuyển hoá một phần hoặc chuyển hoá hoàn toàn và một tiết 
diện bất kỳ — xem hình 7.3} Như đã trình bày, chẳng hạn với phản ứng (7.33), ta có cân bằng 
chất: 


ơ mạ r 
V(CjpT— Car) "EM, tU ~Un) Œ4) 
vụ| B 
và: K00 0e 8c (H0) (742) 
V|vs|M, 


ở đây: 


rhạ : là dòng khối lượng cấu tử phản ứng rắn ở đầu nạp chất rắn vào thiết bị. 
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Đem thế phương trình (7.42) vào phương trình (7.40) rồi tích phân biểu thức nhận 
được bắt đầu từ U„ = 0 ứng với z = 0 để thu được một độ chuyển hoá U, cần thiết. 

Nếu như muốn tính độ chuyển hoá cuối cùng Uj ứng với một chiều dài L nhất định 
của thiết bị phản ứng, buộc phải dùng một phép thử bằng cách cho LJj một giá trị nào đó 
rồi tính Ủạ theo chiều cao z, bởi vì từ phương trình (7.42) đại lượng Ư; đã có mặt. Nếu như 
kết quả các phép tính thử Ủ; theo z mà thu được UỆ trùng khớp với giá trị Uj đã chọn thì 
giá trị đã chọn là đúng. Ngược lại ta phải giả thiết một lần nữa, rồi lặp lại các phép tính. 
Trường hợp đòi hỏi phải đạt một độ chuyển hoá cuối cùng nhất định nào đó và từ đó phải 
tìm ra một chiều dài vùng phản ứng tương ứng, quá trình tính toán không cần thiết phải 
thông qua phép tính thử .Trường hợp UỆ đã cho hoặc đã tính được, nồng độ chất khí phản 
ứng trong pha liên tục ra khỏi thiết bị Cà có thể tính được ngay từ phương trình (7.42) 
bằng cách cho Ủy = 0. 

Cũng phải nói thêm rằng nếu như cấu trúc dòng của pha liên tục và pha phân tán (chất 
rắn) trong thiết bị phản ứng không tuân thủ giả thiết trên (dòng đẩy lý tưởng) thì bài toán 
vẫn có thể giải quyết được bằng phương pháp đã trình bày, nhưng ở đây phải chú ý đến ảnh 
hưởng của phân bố thời gian lưu. 


Chương 8 


CÁC QUÁ TRÌNH VÀ THIẾT BỊ PHẢN ỨNG HOÁ HỌC 
GIỮA HAI LƯU THỂ 


I. KHÁI NIỆM CHUNG 


Các phản ứng giữa hai lưu thể và do đó các thiết bị để tiến hành các phản ứng đó ngày 
nay còn được sử dụng rất nhiều trong thực tế, đặc biệt trong các hệ phản ứng sinh hoá, trong 
kỹ thuật xử lý nước thải, khí thải. Bảng 8-1 dưới đây liệt kê một số quá trình phổ biến. 


Bảng 8-1 : Một số ví dụ về các quá trình phản ứng giữa 2 lưu thể 


Hệ phản ứng 
Khí - lỏng 


Oxy hóa 


Chiore hoá 


Hydro hoá 


Alkyl hoá 
Hiếp thụ có phần 
ứng hoá học 


Lỏng - lỏng 


Trích ly 


Ví dụ 


Ethen —› Acetaldehyd 
p-xylen —› Acideterephtalic 
Propen ~› Epoxyd 

Xử lý nước thải 

Parafin 

Ethen 


Benzen và dẫn xuất của benzen 
Than 


Benzen và ethen 

Sx HNO; 

Sx H;SO, 

Xử tý COzvà H;S từ khí thải 


Trích ly muối kim loại 


Trích ly axit acetic 


Thiết bị phản ứng 


Tháp sục bọt 
Tháp sục bọt 
Tháp sục bọt 
Thiết bị phản ứng sục khí tuần hoàn 


Tháp sục bọt 
Tháp sục bọt 
Tháp đệm 


Tháp sục bọt 


Tháp sục bọt 
Tháp đĩa 
Tháp đệm 
Tháp đệm 


Tháp đĩa — ~ung 
Tháp đĩa mạch động 
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Sản xuất các sản 
hẩm thế hợ, n b » ¬..~. ° 3 
Thất ly úp Nitro hoả hợp chất thơm Dãy thiết bị khuấy lý tưởng 


Sulfo hoà alkylbenzen Thiết bị khuấy lý tưởng gián 
đoạn, dãy thiết bị khuấy lý tưởng 


Khác: Furfuro! từ dung dịch chiết xylose Thiết bị khuấy lý tưởng gián đoạn 


Xà phòng hoá và thuỷ phản esler Tháp phun 


Trong bảng trên cũng cho thấy rằng, quan trọng nhất, phổ biến nhất là thiết bị để tiến 
hành các hệ phản ứng giữa một pha khí và một pha lỏng. Đó cũng là một lý do quan trọng 
giải thích tại sao trọng tâm của chương này là bàn về hệ phản ứng khí - lỏng đó. Ngoài ra 
cũng cần phải kể đến những lý do khác về trọng tâm của chương này còn là: 


a) Pha II nên là pha lỏng, vì trạng thái tổ hợp của chúng có thể chọn tự đo. Pha còn lại 
(pha D nên chọn là pha khí, vì trạng thái tổ hợp của chúng chỉ có ý nghĩa khi động 
lực dòng chảy của pha II ảnh hưởng lớn lên tiến trình xảy ra của quá trình. Nhiều 
nghiên cứu thực tế đã cho thấy rằng, động lực dòng chảy của pha II không mấy ảnh 
hưởng lên tiến trình chưng của quá trình. 


c ˆ 
Bề mặt 
tiếp xúc pha 


Pha Khí Pha Lỏng 


la| A+lvs|B —|vc|© 


x 
Hình 8-1: Các quan hệ trên bể mặt tiếp xúc pha (TXP). 
b) Hệ khí- lỏng đễ hình dung hơn trong cách trình bày. 


c) Việc chuyển vấn đề từ một hệ khí — lỏng cho hệ phản ứng lỏng — lỏng là không khó 
khăn, khi các nguyên liệu (chất phản ứng) hoà tan được vào một trong các pha lỏng. Có 
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điều, trở lực vận tải trong nội bộ pha thứ nhất ở trường hợp này sẽ lớn hơn rất nhiều ở 
trường hợp khí — lỏng. 


Như mô tả giản đơn trên hình 8-1, ta có một hệ phản ứng hoá học giữa các cấu tử 
nằm trong 2 pha liên tục khác nhau, trong đó phản ứng hoá học về nguyên tắc phải xảy ra 
trong lòng pha lỏng. Như vậy để cho phản ứng tiến hành được, chất phản ứng phải được vận 
tải từ trong đòng khí đến bể mặt tiếp xúc pha và qua bể mặt tiếp xúc vào trong lòng pha 
lỏng. Song song với quá trình vận tải đó là phản ứng hoá học trong lòng pha lỏng. 


Số các giai đoạn Hên tiếp của quá trình phản ứng giữa 2 lưu thể là ít hơn so với số các 
giai đoạn trong hệ dị thể khí- rắn. Tuy vậy ở đây, mấu chốt vẫn là nghiên cứu mô tả, tính 
toán ảnh hưởng của các quá trình vận tải lên tiến trình của phản ứng hoá học, tương tự như 
với quá trình giữa pha rắn và pha liên tục. 


H. SỰ KẾT HỢP GIỮA CHUYỂN KHỐI VÀ PHÁN ỨNG HOÁ HỌC 


Mô tả toán học một quá trình tổng thể của hệ phản ứng giữa một pha khí và một pha 
lỏng suy cho cùng là thiết kế, tính toán ra các thiết bị phản ứng từ những số liệu đã biết 
(hoặc đã tìm được) vẻ hệ vật liệu hoặc về quá trình xảy ra trong hệ. Thông thường, các đặc 
trưng đó (vẻ vật liệu hay về quá trình) được xác định bằng những :hí nghiệm đơn giản nhất 
có thể được. Tù đó cho thấy rằng để mô tả một hệ cũng có thể bằng những mô hình toán học 
phức hợp hoặc cũng có thể không mô tả được. 


Vấn đề là phải tìm được những mô hình đơn giản mà bằng chính nó có thể ước định 
được những thông số công nghệ cần thiết cũng như tính toán được những kích thước cơ bản 
của thiết bị nhằm đạt được độ chuyển hoá tối ưu, đạt được hiệu suất cực đại và làm cho việc 
thiết kế triển khai công nghiệp các quá trình đó trên cơ sở các kết quả thí nghiệm cũng được 
để dàng hơn. 


Để xây dựng mô tả toán học đó, trước hết phải nghiên cứu động học vĩ mô 
(macrokinetic) của các quá trình xảy ra trong hệ, rồi tổng hợp chúng lại. Ở đây, có thể thấy 
được, đó là quá trình cấp khối qua lớp tiếp xúc giữa 2 pha, có hoặc không kèm theo phản 
ứng hoá học. 

Ta lần lượt xét cụ thể các quá trình đó. 

2.1. Hấp thụ vật lý 


Quá trình hấp thụ không kèm theo phản ứng hoá học cũng chính là quá trình hấp thụ 
mà mọi người đã quen thuộc trong môn học “ Các quá trình và thiết bị cơ bản của ngành 
công nghệ hoá học” mà ta quen gọi là “Hoá công"'. Có điều ở đây, xem xét quá trình đó trên 
cơ sở cân bằng chất tổng quát và chính quan sát này sẽ là bước mở đâu cho vấn đẻ chúng ta 
sẽ nghiên cứu trong toàn bộ chương này. Mật độ đòng vận tải cấu tử ¡ từ pha khí đến bề mặt 
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phân chia pha, rồi từ đó vào trong lòng pha lỏng được mô tả bởi các biểu thức sau (xem 
hình 8-2). 


Jịị = Bị (C¡,— Cụ) : (8.1.a) 
B, 
1.„ = TE(Pi„ — Pu.) (8.1.b) 


Khi quá trình đạt trạng thái ổn định, phải có: 

J., = J,„= Ì, , mặt khác theo định luật Henry cho hệ cân bằng giữa pha khí và pha lỏng 
thì: 
Cụ (8.1.c) 


cho nên: 


| E 
nƒ =—. M] (8.2) 
Dư ng 0i 
B. ð, H, 


Phương trình (8.2) mô tả một cách hình thức quá trình hấp thụ tổng thể một chất khí 
trong một chất lỏng mà không quan tâm đến sự tổn tại của trở lực vận tải trong màng chất 
lỏng. 


Bề mặt 
tiếp xúc pha 


Pha Khí Pha lỏng 


...... . 


Hình 8-2: Sơ đồ mô tả nguyên lý màng kép. 


Việc mô tả tường minh các hệ số chuyển khối j, và B, chỉ có thể thông qua tính toán 
tương quan giữa quá trình khuếch tán và đối lưu, nhưng sự kết hợp đó giữa khuếch tán phân 
tử và đối lưu rất phức tạp, không thể mô tả một cách chí tiết, cho nên ở đây cần tìm ra một 
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biện pháp giản đơn nhất đi đến một mô tả gần đúng có thể chấp nhận được. Để làm điều đó, 
được sử dụng nhiều nhất là mô hình dòng động lực, nó chẳng những chú ý đến sự chuyển 
động của cả 2 pha mà còn đề cập đến cả quá trình khuếch tán tại bề mặt tiếp xúc giữa các 
pha đó, và sử đụng mô hình này, người ta phải xác định một số lượng ít nhất các thông số 
mô hình. 


Áp dụng phương trình cân bằng chất tổng quát cho 1 pha (dĩ nhiên với pha kia cũng 
tương tự) và chú ý rằng ở đây không có phản ứng hoá học xảy ra, nghĩa là vụn, =0,ta 
có: 


l 


ôC, __2(C¿a.)_ 6C®,) p ŒC.vp ÊC, 


ôt Ôx ô `8? _' 


Y 


(8.3) 


Cả hệ toạ độ đang xét (bể mặt phân chia- tiếp xúc giữa hai pha) chuyển động trong 
không gian của thiết bị với vận tốc không đổi. Như vậy dòng đối lưu trong pha phải triệt tiêu 
(nghĩa là œ, = œ, = 0). Nếu xem rằng quá trình khuếch tán song song với dòng chảy có thể 
bỏ qua, thì phương trình (8.3) trở thành biểu thức định luật Fick II: 

9€ ŒC, 


—:=D,—. 
&t 3 


(8.4) 


Về nguyên lý, phương trình này chỉ sử dụng cho các bể mặt tiếp xúc giữa 2 pha là 
phẳng, nhưng cũng có thể vận dụng cho trường hợp sục bọt (bong bóng) hay bề mặt tiếp xúc 
của các giọt chất lỏng trong dòng khí. 


Nghiệm của mô hình (8.4) cho ta phân bố nồng độ cấu tử ¡ giữa bể mặt tiếp xúc của 
các pha và đòng cơ bản được khuấy trộn mãnh liệt của pha đang xét. Sự khác nhau của các 
mô tả cụ thể quá trình tổng thể, được phân biệt nhau bởi quan niệm về quá trình cụ thể ở lớp 
tiếp xúc giữa 2 pha. Sau đây ta xét hai trường hợp: 


Lý thuyết màng kép (hai màng) 


Lý thuyết này do Lewis và Whitman đưa ra, họ cho rằng giữa bề mặt tiếp xúc pha và 
đòng cơ bản của pha tồn tại một lớp màng không chuyển động (xem hình 8.2), và trong lớp 
màng đó hoàn toàn chỉ có khuếch tán phân tử. Khi qua trình đạt trạng thái ổn định: 


ôC, 
—— =0 8.5 
â (8.5) 
2 
đo đó: D, = =0 (8.6) 
P®= 


Điều kiện biên của bài toán được thiết lập trên cơ sở xem nồng độ của cấu tử ¡ tại 
trong lòng pha đang xét C;, là hằng và tại bể mặt tiếp xúc pha, nồng độ cấu tử đó được xác 
định thông qua việc xác lập cân bằng pha, nghĩa là: 
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x=0 C=C,, 
x=õ SG CỂ (8.7) 
Bây giờ phương trình có thể giải được dễ dàng và ta thu được phân bố nồng độ là một 
hàm tuyến tính: 


Cụ) 


Œ-.— 
C@).D,= —D, —. +D€ (8.8) 


Lấy đạo hàm bậc nhất cả hai vế của đẳng thức này ta có: 
D,—+*+ —t(C,,—C,,)=0 (8.9) 


rõ ràng số hạng thứ nhất của phương trình (8.9) như là định luật Fick I, ta có phương trình 
để tính mật độ dòng của cấu tử thứ ¡ trong lớp tiếp xúc pha như sau: 


D,. 
¡=E.(C„ =C¡) (8.10) 
Đem so sánh phương trình (8.10) và phương trình (8.11) rõ ràng có: 
D 
=— (8.11 
B § ) 


Nghĩa là hệ số chuyển khối B tỷ lệ thuận với hệ số khuếch tán phân tử, còn chiều dày 
của lớp màng ồ là thông số của mô hình. 

Lý thuyết màng kép (hai màng) mô tả quá trình vận tải chất ở đây như là một quá 
trình khuếch tán ổn định qua lớp màng không chuyển động (hay là chuyển động dòng — 
laminar). Trong thực tế, trạng thái của lớp màng ở bề mặt tiếp xức còn bị ảnh hưởng rất 
nhiều bởi dòng đối lưu, đo đó quá trình vận tải qua lớp màng đó là quá trình không ồn định 
như được trình bày trong lý thuyết đưới đây. 

Lý thuyết “đổi mới” lớp bề mặt tiếp xúc (hay còn gọi là lý thuyết thấm ướt) 


Theo lý thuyết này, nhờ những dòng xoáy khuấy trộn trong pha lỏng mà các phần tử 
chất lỏng ở bề mặt tiếp xúc giữa các pha luôn luôn được đổi mới. Pha chuyển động sẽ cọ xát 
và tạo nên đòng xoáy trên bể mạt tiếp xúc pha. Từ trong lòng pha cơ bản (chẳng hạn pha 
lỏng) một phân tố thể tích mới sẽ chuyển động đến bề mặt tiếp xúc, chỉ lưu lại ở đó một thời 
gian nhất định (thời gian lưu) và tiếp xúc với pha kia. Trong khoảng thời gian đó, phân tố thể 
tích đó cũng hấp thụ cũng như nhả hấp thụ thông qua một quá trình khuếch tán không ổn 
định, sau đó nó lại vượt qua bể mặt tiếp xúc pha và vận chuyển trở lại vào trong lòng pha cơ 
bản của nó (hình 8.3). 


136 


8ề mặt 
tiếp xúc pha 


Pha Khí Pha Lỏng 


0 x 


Hình 8-3: Sơ đồ mô tả lý thuyết “đổi mới” bề mặt tiếp xúc. 


Đây là một quá trình không ổn định được mô tả bằng phương trình cân bằng đã có 

(phương trình 8.4). 
2 

%œ&, = D, ô si 

ôt %x 

trong phương trình này t là biến thiên thời gian và chính là thời gian kể từ khi phân tố thể 

tích chất lỏng đã được chuyển đến bể mặt tiếp xúc. Loại phương trình vật lý toán như thế 

này không có nghiệm giải tích. 


(8.4) 


Xuất phát từ cơ sở lý thuyết này Higbie và Danckwert đã xây dựng các mô hình tính 
toán. Sự khác nhau giữa mô hình của 2 tác giả này là ở chỗ, Higbie xem thời gian lưu tại bê 
mặt tiếp xúc pha 9 là một hằng đối với tất cả mọi phân tố thể tích. Danckwerts lại kể đến 
hàm phân bố thời gian lai E(6). Trong cả 2 mô hình, hệ số chuyển khối B đều tỷ lệ thuận 
với căn bậc hai của hệ số khuếch tán phân tử. Cụ thể là: 


Higbie: B=2+ Đ. (8.12) 
: 1Ð 


Với thời gian lưu Ø như là một thông số mô hình 
D, TE(8) 
Danckwerts: =.i—.| d0 (8.13 
SE, 


ở đây hàm phân bố thời gian lưu E(®) là thông số mô hình. 
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Ưu điểm của các mô hình này là ở chỗ, thông số mô hình là duy nhất và chỉ phụ thuộc 
vào động lực học dòng chảy và mô tả chính trạng thái vận tốc của dòng. Khi biết thông số 
mô hình và hệ số khuếch tán phân tử thì hệ số chuyển khối trong trường hợp quá trình vận 
tải thuần tuý có thể tính được cho trạng thái đòng chảy nhất định. 

Đại lượng tính được này rất quan trọng khi so sánh với quá trình vận tải có kèm theo 
phản ứng hoá học. 


Thực nghiệm đã cho thấy rằng, sự phụ thuộc toán học giữa hệ số chuyển khối và hệ số 
khuếch tán phân tử như sau: 
BxD? Với —<p< (8.14) 
Từ kết quả này cũng cho thấy rằng, lý thuyết màng kép không phù hợp với kết quả 
thực nghiệm, nhưng trong thực tế tính toán, lý thuyết màng kép vẫn được sử dụng, vì mô 
hình tính toán theo lý thuyết này giản đơn nhất, trong khi theo các lý thuyết khác lại quá 
phức tạp. 


2.2. Quá trình hấp thụ kèm theo phẩn ứng hoá học 


Trong phần này ta xem xét ảnh hưởng của phản ứng hoá học lên quá trình vận tải chất 
trong trường hợp hệ đẳng nhiệt như thế nào. Với hệ phản ứng hoá học giữa một pha khí và 
một pha lỏng có 2 trường hợp giới hạn: 

Trường hợp thứ nhất: Phản ứng hoá học xảy ra trong lòng pha lỏng (nghĩa là phản ứng 
rất chậm). Do đó trên thực tế, quá trình vận tải có thể tách biệt như là một quá trình xảy ra 
trước nối tiếp với phản ứng hoá học. 

Trường hợp thứ hai: Phản ứng hoá học xảy ra chủ yếu ngay trên mặt biên của pha 
lỏng. Khi đó quá trình vận tải và phản ứng hoá học xảy ra song song. 

Chẳng hạn có phản ứng không nghịch: 

lv.|AŒhí) + |vs|Bdỏng) —~ |vc|Cdỏng) 


Cấu tử B dư rất nhiều và ở trong pha lỏng, như vậy có thể xem đây là một phản ứng 
giả bậc nhất đối với cấu tử Á đã được hấp thụ từ pha khí vào pha lỏng. Vận tốc hiệu dụng 
của phản ứng tính cho một đơn vị thể tích không gian phản ứng sẽ là: 


tụ =ku, CA.Cg = ký Cự (8.15) 
Chất phản ứng B cũng như sản phẩm C phải có áp suất hơi thấp để có thể bỏ qua được 


nồng độ của chúng trong pha khí. Như vậy chỉ cần lập và giải phương trình cân bằng chất 
với cấu tử A trong pha lỏng. 


Vận dụng lý thuyết màng kép cho quá trình vận tải, ta xét và tính toán cho các trường 
hợp đã nêu ở trên. 


138 


2.2.1. Trường hợp thứ nhất 


Rõ ràng ở trường hợp này, trước hết cấu tử phản ứng trong pha khí phải được vận tải 
vào pha lỏng, chỉ khi đó phản ứng mới tiến hành được. Phương trình cân bằng do đó có 
dạng: 


ñ, (SI = EU Snyic ° lvAlkv, Cạa (8.16) 
trong đó (Szv› À, là bề mặt tiếp xúc giữa 2 pha tính cho một đơn vị thể tích không gian phản 
ứng. Ta có từ phương trình (8.16): 

—— BÁSnp}, 

_ lYALkv, +Bi(Sxr SN : 
Đo đó, vận tốc phản ứng hiệu dụng tính cho một đơn vị thể tích không gian phản ứng 

phụ thuộc vào nồng độ cân bằng hấp thụ của cấu tử A theo phương trình: 


1 C 
(xu =——TT———T——€a:“x T— (8.18) 


.. Wạ +Wp 
lYALkv, B.(Szx; }y, 
và hoàn toàn tương tự như vận tốc phản ứng của một hệ xúc tác dị thể với chất xúc tác không 


xốp (chương 5). Sự khác nhau chỉ còn là ở chỗ, ở đây nông độ của cấu tử A là nồng độ ngay 
trên bề mặt tiếp xúc pha chứ không phải là nồng độ cấu tử A trong lòng pha khí. 


AI 


Đa (8.17) 


Đại lượng C„s có thể được mô tả thông qua áp suất riêng phần p„s ở trạng thái cân 
bằng hấp thụ, khi trở lực vận tải về phía pha khí có thể bỏ qua (nghĩa là B, >> B,) và do đó: 
PAs = Pa„: Nếu như quá trình hấp thụ tuân theo định luật Henry thì: 


ĐAs _ Pa 
CẢ ca 2 
As Hạ H 


(8.19) 
^ 
Trường hợp không thể bổ qua trở lực vận tải vẻ phía pha khí,C„s được tính bằng 
phương trình (8.1) và thông qua vận dụng định luật Henry: 
B 
SĂ:PA, +B¡.Cụ, 


- RT (8.20) 


Trong nghiên cứu thực nghiệm hệ phản ứng giữa pha khí và pha lỏng, cần phải biết 
được sự phụ thuộc của vận tốc phản ứng hiệu dụng vào nồng độ của cấu tử phản ứng trong 
pha lỏng và áp suất riêng phần trong pha khí, vì chỉ có 2 đại lượng này là đo được. Trong 
nghiên cứu, đo đó người ta quan tâm đến các đặc trưng vật chất và các thông số công nghệ. 


Nếu như vận tốc hiệu đụng cần phải biết để tính toán thiết bị phản ứng, thì nềng độ 
cấu tử trong pha lỏng phải xem như là đại lượng chưa biết. Đại lượng duy nhất liên quan đến 
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nồng độ mà ta có thể biết, đó chỉ có thể là áp suất riêng phần của cấu tử ở trong pha khí. 
Vậy vận tốc hiệu dụng của phản ứng phụ thuộc hàm số như thế nào vào áp suất riêng phần 
Pa„ đó, ta trình bày gọn như sau: 


Chẳng hạn từ thực nghiệm cho thấy hệ số chuyển khối khi hấp thụ có kèm theo phản 
ứng hoá hợc ` đúng bằng hệ số chuyển khối trong trường hợp hấp phụ vật lý thuần tuý ,, 
khi đó chúng ta lại có phương trình (8.20) cũng như phương trình (8.19) đã nêu trên để tính 
nồng độ cấu tử chất khí bị hấp phụ trên bề mặt tiếp xúc pha C, ‹. Thế các phương trình đó 
trong các trường hợp tương ứng vào phương trình (8.17) ta có biểu thức mô tả sự phụ thuộc 
của nồng độ cấu tử chất khí bị hấp thụ trong lòng pha lỏng C„, như là một hàm của duy nhất 
biến pạ„ (áp suất riêng phần của cấu tử đó trong pha khí). Nồng độ trong pha lỏng đó của 
cấu tử C,¡ được dùng trong mô tả động học theo các mô hình dạng hàm luỹ thừa. 


Trong vận dụng thực tế, một vấn đề rất quan trọng đặt ra là có thể xem quá trình theo 
kiểu nào: Đơn giản như trường hợp 1 đã nêu (hấp thụ và phản ứng hoá học) như là những 
quá trình nối tiếp với phản ứng hoá học là rất chậm, hay phải xem xét quá trình với những 
hình dung tổng hợp, phức tạp hơn? 

Để giải quyết vấn đề này, người ta đã đưa ra một tiêu chuẩn đơn giản: Khi thời gian 
khuếch tán tương đương tạ rất nhỏ hơn thời gian phản ứng tương đương tạ thì có thể bỏ qua 
phản ứng hoá học trong phạm vì lớp tiếp xúc giữa các pha: 


; CẠ; —C 
tụ s tạ =—È—Ê+ (8.21) 


Các biểu thức tính toán thời gian tương đương ở trên tất nhiên chỉ đúng cho trường 
hợp phản ứng hoá học giả bậc nhất và dựa trên cơ sở lý thuyết màng kép như đã trình bày. 
Cũng cần phải chú ý rằng vận tốc hiệu dụng rụ phải được xây dựng (thiết lập) bởi chênh 
lệch nồng độ (C¿ s — C„„) và chiều dày lớp biên ö là thông số mô hình trong trường hợp hấp 
thụ vật lý thuần tuý. Có thể viết tiêu chuẩn đó dưới dạng: 

D 1 
—=#<<—— (8.22) 
Bị kụ 

Trường hợp chung, cũng có thể ước đoán miền xảy ra của quá trình thông qua chuẩn 
số Hatta với Ha < 0,3, bởi vì trường hợp thứ nhất ở trên cũng chỉ là trường hợp đặc biệt của 
trường hợp chung (so sánh với trường hợp 2). 

2.2.2. Trường hợp thứ 2 


Phản ứng hoá học và vận tải chất giữa các pha xảy ra song song. Cho nên cân bằng 
chất đơn giản như trường hợp 1 là không thể. Khi đó trong phương trình cân bằng chất tổng 
quát như đã thoả thuận ở trên là không có số hạng đặc trưng cho vận tải đối lưu và bằng vận 
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dụng lý thuyết màng kép, số hạng đặc trưng cho sự thay đối nồng độ tại chỗ = cũng 


không tồn tại. Do đó phương trình cân bằng chất có dạng: 
d°C : 
ĐÀ gu + và bSU (8.23) 


Để xét quá trình, chỉ cần lập và giải phương trình cân bằng cho cấu tử A ở lớp tiếp xúc 
pha vì đã giả thiết ở trên, nồng độ cấu tử B trong pha lỏng gần như không đổi và trong pha 
khí có thể bỏ qua. Điều kiện biên của phương trình (8.23) là: 


x=0:C=CŒạs (8.24) 
x=ôö; C.=C,¡ 

Nghiệm tổng quát của phương trình (8.23) là: 
CẠ=C,e*+C,.e* (8.25) 


trong đó C; và C; là hằng số tích phân, còn 2. tính theo biểu thức: 


À Kụ (8.26) 
=¿Í—V : 
^ Dạ 


Cấu tử A là chất phản ứng, do đó: 


vạ =~|Va| 
Cho nên: 
K 
ÀX= l*a| P, 
K 
Gọi Ha = ö 1Ï |V| n 


một đại lượng không thứ nguyên, là chuẩn số Hatta, vận đụng lý thuyết màng kép ta có: 


k' 
Ha =Š + |YA| n theo lý thuyết màng kép thì  = _ 


cho nên: 
Ha =õ-||v lŠ» Da lvA|kv 
th + cốc | Tu 
kkụ,.D 
¬.- ` (8.27) 
1 
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Vì vậy: 


si” 8.28 
a § (8.28) 


Chuẩn số Hatta như là một đặc số cho quá trình tổng thể, trong đó nó cho ta quan hệ 
giữa vận tốc phản ứng hoá học và vận tốc của quá trình vận tải chất. 


Sử dụng các điều kiện biên, xác định được các hằng số tích phân: 


C, = C¿s— C¿ 
Cựy.e”®—C 
€C,= " -Ha ` (8.29) 
e =€ 


Sau một số biến đổi toán học nhất định, nghiệm cuối cùng của bài toán là biểu thức 
mô tả phân bố nồng độ của cấu tử bị hấp thụ trong phạm vi lớp biên tiếp xúc giữa các pha: 


Cịs sinh Ha -Ha ;] +, sni| Ha ;) 


CẠ= (8.30) 


sinh(Ha) 

Để tính toán vận tốc phân ứng hiệu dụng trong một đơn vị thể tích không gian phản 
ứng còn phải xét thêm một bài toán cân bằng nữa. Nếu như pha lỏng được khuấy trộn tốt, 
nghĩa là C„,= const thì trong điều kiện ổn định dòng vận tải của chất khí qua lớp biên ñ„ 
phải hoàn toàn tiêu hao do phản ứng hoá học, nghĩa là; 


HẠ sỏi 5 
(tu l„ = V E =Ia, X.b2 N- 
R R 


dC 
bế II (S„; My = -D,@, xP lộ, TH (8.31) 


x=0 


Đạo hàm biểu thức (8.30) theo x, rồi cho đạo hàm đó bằng “0”, rồi thế vào (8.31), ta 
có vận tốc phản ứng hiệu dụng là: 


D, €C,s cosh(Ha) - C,, 
=—^(S Hai -33Š——————^+ 8.32 
(z}v, ồ ( HưÀ s| sinh(Hà) (8.32) 
5 Ề C3 2š 32: (LỒN, D 
Sử dụng lý thuyết màng kép với TH tạ CÓ: 
® Chi 
Am... 8.33 
tay —n sinh(Ha mảm h6 ngu kàc, 
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Ở đây, nồng độ cấu tử A trên bẻ mặt tiếp xúc pha C, s trong trường hợp đơn giản nhất, 
tức là bỏ qua trở lực vận tải về phía pha khí được tính thông qua cân bằng hấp thụ bằng cách 
thế áp suất riêng phần trong pha khí (xem trường hợp 1). 

Trường hợp phải chú ý đến trở lực vận tải về phía pha khí vận tốc hiệu dụng của phản 
ứng trong một đơn vị thể tích phức tạp hơn và là: 

C,,Ha 
( b =( ) li cosh(Ha) 
Rứ TẬP C VN: tam "RT „ Hi Ha tanh(Ha) 
B„ B, Ha 


(8.34) 


Điều lý thú ở đây là, vận tốc hiệu dụng của phản ứng hoá học phụ thuộc vào áp suất 
riêng phần của cấu tử A trong pha khí, cho nên trong miền Ha < 1 ( Với những trị số của 
chuẩn số Hata lớn hơn vấn đề sẽ phức tạp hơn, bởi vì hệ số chuyển khối B', ở phương trình 
kinh nghiệm (8-1) cho trường hợp quá trình có kèm theo phản ứng hoá học sẽ khác với hệ số 

.B¿ của phương trình (8-20), khi không có phản ứng hoá học) có thể tính toán quá trình như 
Sau: 

Mật độ dòng vận tải J„ một mặt có thể xác định bằng thực nghiệm theo phương trình 

(8-1), mặt khác cũng có thể tính bằng định luật Fick I (trên bể mặt tiếp xúc pha), nghĩa là: 


dC 
1 =B,(C;;¿ -C¿¡)=- Ạ 
A B.( A8 — Đụ Ä ` y 


(8.35) 
xr0 
do đó gradient nồng độ trong phương trình (8.31) có thể tính được thông qua các đại lượng 
đặc trưng cho hệ và cho các loại vật liệu. Giải phương trình thu được, ta được quan hệ giữa 
nồng độ cấu tử A trên bề mặt phân chia pha CA s và trong nội bộ pha lỏng C, ,. Đem thay vào 
phương trình (8.20), biểu thức thu được về Cạs tính được C„; như là một hàm của ấp suất 
riêng phần pạ.„ của chất khí A trong pha khí. Cuối cùng, giá trị của nồng độ cấu tử A trên bề 
mặt tiếp xúc pha C, ; trong phương trình (8.30) phải được thay bằng quan hệ với nồng độ 
C.„ của cấu tử đã hấp thụ trong lòng pha lỏng đã tìm được ở trên trong tương quan với p„ ` 
Bằng phương pháp đó sẽ tính được vận tốc hiệu dụng Ít, ít, HÀ, của phản ứng như là một hàm 


số của áp suất riêng phần Pa„ của cấu tử phải hấp thụ A trong pha khí. 
2.2.3. Ví dụ: Xử lý khói thải 


Để làm sạch khói thải, chủ yếu là các hợp chất của nitơ người ta hấp thụ NO; bằng 
dung dịch amoniumsunfit (NH,);SO,. Sản phẩm của quá trình hấp thụ có thể dùng làm phân 
bón. Phản ứng hấp thụ có thể xem như tuân theo quy luật động học (microkinetik) giả bậc I, 
trong đó dimer của dioxyd nitơ N;O, phản ứng với nước, 


N;O, +H,O—*#—_›HNO, + HNO, 


Cân bằng giữa monomer và dimmer của NO; được xác lập trong pha khí: 
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2NO,—S—»>N,O, 
Do đó áp suất riêng phần tổng cộng của các cấu tử oxyd với nitơ hoá trị 4 sẽ được tính 
như sau: 


PNo, — DNO, (g)+ 2:PN;o, (8) (8.36) 


Trên cơ sở động hoá học đã có, hãy xây dựng một mô tả động học hiệu dụng 
(macrokinetic) phụ thuộc áp suất riêng phần của NO; trong pha khí và xác định xem phản 
ứng có thể xảy ra theo quy luật động. học thực (quan sát thấy) bậc mấy? Cho rằng, phía pha 
khí có thể bỏ qua trở lực khuếch tán và phản ứng chủ yếu xảy ra trên bề mặt phân chia pha 
(H,> 3 ~ phản ứng nhanh). 


Cuối cùng, hãy xây dựng mô tả mật độ dòng hiệu dụng trong dạng một hàm số của áp 
suất riêng phần tổng cộng, pạo, ‹ 


Cho biết: 
Hằng số cân bằng trong pha khí Ko = 6,4.10 ?p,' 


Hàng số động học đã được xác định bằng thực nghiệm cho mô tả động hoá học đã giả 


thiết ở trên 
V D N;O, kụ 


=7,4.10“(mol) (m°.s.Pa} 
Hụa, . 


-_ Áp suất riêng phần tổng cộng của các khí oxyd với nitơ hoá trị 4 là puo; = 1000 Pa. 
GIẢI: 

a) Vấn đề bài toán nêu ra rõ ràng thuộc vào trường hợp thứ 2 đã đề cập đến ở trên, 
nghĩa là quá trình hấp thụ và phản ứng hoá học song song nhau. 

Phương trình cân bằng chất viết cho cấu tử bị hấp thụ sẽ là (phương trình 8.23). 


d Cục; 


MO, TỰ VN,O,'Ứv, =0 (8.37) 


theo phương trình (8.30) với phản ứng giả bậc 1, phân bố nồng độ của cấu tử bị hấp thụ 
trong lớp biên sẽ là: 


Gớš snh| Hà -Ha ï] +, si Ha Ÿ) 
€2 —====—--. (8.38) 
MO sinh(Ha) 


Vận tốc hiệu dụng của phản ứng xuất phát từ phương trình cân bằng (8.31) sẽ là: 
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ÔN o,s CN,o,a 
> =H O3 — 29:j L bì 3 
(r.n Qụ ï tanh(Ha) sinh(Ha) B.(S1xp)v, (8.39) 


Dữ kiện của đầu bài đã cho là phản ứng nhanh (Ha > 3) cho nên nồng độ của cấu tử bị 
hấp thụ trong lòng pha lỏng sẽ bằng “0°” và tanh(Ha) = 1, do đó: 


(xÀ„, = HaB, (Sa), (CNo,s (8.40) 
Cân bằng pha có thể mô tả bằng định luật Henry, nghĩa là: 
ĐN;o,s” H NO, © N;O,§ 
và như đã cho, trở lực vận tải phía pha khí có thể bỏ qua cho nên 


ĐN;o,s =PN,O,g- Vì vậy: 


(tu Ằ% = Ha. là ng : (8.41) 
NO, 
Để tính áp suất riêng phần của N;O, từ áp suất riêng phần của NO;, ta dùng định luật 
tác dụng khối lượng: 


Kộ = Pha (8.42) 
Đụo, v8 
Do đó vận tốc hiệu dụng của phản ứng được mô tả bằng một hàm của áp suất riêng 
phần NO, có dạng: 


(ta J¿ = Ha§, = 


;ĐẦNo, „ (Š+yp % : (8.43) 


N;O, 
(„)\„ = const.pio, „ 

Vậy bậc quan sát được của mô tả động học vĩ mô (macrokinetic) là 2: 

b) Mật độ dòng J„(phương trình 8.31) được tính thông qua của vận tốc hiệu dụng theo 
thể tích của phản ứng (t„)„ và bề mặt tiếp xúc pha (S;x„)„„ . Do đó: 

F 
= Xông = Haổ,.— 6S F (8.44) 
N độ H N;O, ỉ 


Chú ý rằng, trong biểu thức (8.44) còn chứa những đại lượng chưa biết, mặt khác, 
trong trường hợp phản ứng giả bậc 1, chuẩn số Hatta là (phương trình 8.27): 


J 


kv,.D 
Ha= ĐC (8.45) 
B, 
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Cho nên ta có mật độ dòng J phụ thuộc vào áp suất riêng phần khí NO; như sau: 


K : 
J= H s YJÐnao, uy, Ngô (8.46) 


N;O, 


Áp suất riêng phần của NO; có thể mô tả nhờ sử dụng định luật tác dụng khối lượng 
(phuơng trình 8.42) và quan hệ đã có (8.30) thông qua áp suất riêng phần của oxyd nitơ hoá 
trị 4. 


Theo đầu bài (phương trình 8.36) ta có: 


Đwo, = Pno,„ +2Kg-PAo,„ (8.47) 
-1#.jl+ 8KoPno, 
BE y (8.48) 
G 


Áp suất riêng phần không thể có giá trị âm, vì vậy từ phương trình (8.46) ta phải có: 


" (/I+8Ksp,o, -IŸ 


: 8.49 
Hạo, 16KG Viện 


thay số liệu đã cho vào (8.49) ta có: 


2 
l 1+8.6,4.102-L.101p, ¬1 
J=7,4.10'%. P, ï ~3/8.10.+ 9l 
16.6,4.10°Ỷ,—— m”.s 
Đa 


Ví dụ trên cho ta thấy phương pháp sử dụng các lý thuyết cơ bản để hiểu một cách tốt 
hơn những quan sát thực nghiệm và cũng như để tính toán một số đại lượng cần thiết. 


Cuối cùng cũng cần phải xem xét hiệu ứng của nhiệt độ lên quá trình và xem xét một 
số thông số vật liệu và thông số hệ thống. 


Phân chất lỏng được sử dụng hiệu quả cho quá trình được đặc trưng bằng hệ số sử 
dụng chất lỏng ị: 


n= "... (8.50) 


lê, N max 
trong đó (ru lạ mạv Chính là vận tốc phản ứng ngay trên bề mặt phân chia pha, nghĩa là: 
(4 ĐH, dị ĐỘ, (8.51) 
Một số tác giả, chẳng hạn WESTERTERP đã đưa ra phương pháp mô tả hệ số sử dụng 


chất lỏng chỉ thông qua các thông số vật liệu và thông số quá trình nhờ các đại lượng không 
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thứ nguyên: Chuẩn số Hatta (Ha) và tương quan tỷ số giữa thể tích chất lỏng V, = ( — £}Vy 
V, 4 „VN › 
trong đó = : với thể tích lớp biên (S„;).Š = (S,„„)y„.V;.ô, tỷ số này trong nhiều tài 
liệu gọi tên là tỷ số “mặt sau”, ký hiệu là H,. Bằng các đại lượng này WERTERTERP đã 
tính được: 
— 1 (H,-I)Ha+tanh(Ha) 
Ha.H, (Ha —1)H tanh (Ha)+ 1 


T (8.52) 

Mô tả này thu được trên cơ sở quan sát cân bằng cấu tử A trong pha lỏng (chất khí bị 
hấp thụ) và chỉ với trường hợp trong dòng vào và dòng ra khỏi vùng phản ứng, lượng cấu tử 
A là rất ít. 


Phối hợp với tỷ số Hị, hệ số sử dụng chất lỏng có thể dùng để dự đoán xem cường độ 
trộn lẫn thật mạnh các pha (H, rất nhỏ) phụ thuộc vào trị số của chuẩn số Hatta có ý nghĩa 
như thế nào, hoặc là không cần một sự khuấy trộn thật mạnh mà đã có thể đạt được hệ số sử 
dụng chất lỏng đủ cao (rị ~ 1). Nếu như bằng thực nghiệm có thể có được trị số của chuẩn số 
Hatta, thì có thể ước đoán rằng dùng loại thiết bị nào là có lợi nhất, hợp lý nhất. Ở đây người 
ta chọn loại thiết bị chỉ cần tiêu tốn ít năng lượng nhất mà lại có thể đạt được hệ số sử dụng 
chất lỏng cao nhất (n=~ 1). Trường hợp tỷ số H, đã có thể biết được lại càng có thể chọn được 
thiết bị một cách tốt đẹp hơn (xem thêm hình 8-4). 


103 
3 +01 102 103 10 


Hình 8-4: Đồ thị để ước đoán mức độ khuấy trộn với các ký hiệu: 
ST: Tháp phun tia; BK: Tháp đĩa; FK: Tháp đệm; RK: Thiết bị khuấy; BS: Cột sủi bọt. 


Một đại lượng không thứ nguyên có ý nghĩa với quá trình phản ứng giữa 2 lưu thể là 
“yếu tố tăng cường” E (Enhancement factor) cho biết tương quan giữa mật độ dòng vận tải 
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qua lớp tiếp xúc giữa hai pha khi có và không có phản ứng hoá học xảy ra và do đó cho ta 
thấy mức độ tăng cường quá trình chuyển khối nhờ phản ứng hoá học. 


Ha — CAs E — Cài ` 
E= J,(khicophanunghoahoc) “ tanh(Ha) sinh(Ha) (8.53) 
J,(khikhongcopuhhoc) ˆ Củ; - Cụ, : 


Độ lớn của E cho thấy mức độ nhanh chậm khác nhau của phản ứng hoá học phụ 
thuộc vào trị số của chuẩn số Hatta và phân ra những miền sau đây: 


1. Phản ứng hoá học chậm trong vùng Ha < 0,3. Trong vùng này quá trình chuyển 
khối không có gì thay đổi. 


Ex~l (xem hình 8.5— a)” 

2. Phản ứng hoá học xảy ra với vận tốc trung bình trong vùng 0,3 < Ha < 3 (xem hình 
8.5b). Trị số của E ở đây lớn hơn 1 và cho thấy sự phụ thuộc hàm số đã nêu ở trên (phản ứng 
lưỡng phân tử giả bậc 1)” như sau: 

Ha 


E=——— 8.54 
tanh( Ha) SIỆU, 


3. Phản ứng hoá học nhanh trong vùng 3 < Ha < I0 E„„ (xem và so sánh với phương 
trình 8.57). Trong trường hợp này, phản ứng thực tế chỉ xảy ra trên bể mặt tiếp xúc pha (xem 
hình 8.5 —- c)”””, và: 

ExHa (8.56) 

4. Phản ứng hoá học xây ra tức khác với Ha > IOE,„„.. ở đây phản ứng Xảy ra với tốc 
độ rất lớn giữa cấu tử A và B ở ngay một mặt phẳng trong lớp biên, và do đó chúng không 
hể tồn tại cạnh nhau (hình 8.5 —d). 


Ecbov EU TA ch ch: 


(8.57) 
vạ D„.Cạs 


Chú thích: 
(#*) tanh(x) => x, sinh(x) = x với x < 0,3 
nã Cà; 
**) C¡s >> Cái Và ———T>>———— 
ŒÐ Cás>> Cái tanh(Ha) ˆ ˆ sinh(Ha) 
(*#*) tanh()= [ với x>3 và C,= 0 
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PAsS 


Bề mặt phản Ứng 


œ34~----—= 


1 
1 
1 
1 
1 
1 
ỗ x 


Hình 8-5: Phân bế nồng độ các cấu tử với những phản ứng hoá học nhanh, chậm khác nhau 
a: Phản ứng hoá học chậm; b:Phản ứng hóa học nhanh trung bình. 
c: Phản ứng hoá học nhanh; d:Phản ứng hoá học tức thời. 

Bằng cách biểu diễn sự phụ thuộc của yếu tố tăng cường E như là một hàm của chuẩn 
số Hatta Ha (hình 8.6) có thể bằng một thiết bị phản ứng thí nghiệm hoặc bán sản xuất, hoặc 
bằng tính toán, có thể ước định được ảnh hưởng của quá trình vận tải chất lên vận tốc của 
quá trình chuyển hoá hoá học. Nếu như đã biết được động hoá học và đặc trưng của vật liệu 
cũng như các nồng độ, thì có thể tính được đại lượng Ha và E..... Từ đó có thể tính được 
“yếu tố tăng cường” với điều kiện phản ứng cụ thể đã cho và trị số đó của yếu tố tăng cường 
có thể dùng cho cả thiết bị sản xuất công nghiệp. Nếu như giá trị tìm được của E chưa phải 
là lớn nhất, có thể chọn một loại thiết bị khác hoặc nâng nhiệt độ để tăng trị số của chuẩn 


số Hatta. 
404 
Emax= 
103 103 
2. 85-102 
102 +02 
tu 50 
hy 40 
§ 
“=—=— ] 
1 
‡0† 1 10 102 403 404 
Ha ———> 


Hình 8-6: Tăng cưỡng quá trình chuyển khối ở những phản ứng hoá học 
nhanh chậm khác nhau. 
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Rõ ràng trong phần đã trình bày trên, chúng ta chỉ đang dừng lại ở vận dụng lý thuyết 
màng kép cho một hệ phản ứng đẳng nhiệt lưỡng phân tử, giả bậc 1. Những trường hợp phức 
tạp hơn, tổng hợp hơn, chỉ có thể tìm thấy trong các tài liệu chuyên khảo. 

Để kiểm tra quá trình có thể xem là đẳng nhiệt được không, phải ước định độ tăng 
nhiệt độ cực đại ở vùng bề mặt tiếp xúc pha (ngay cả khi chưa biết động học của phản ứng). 


AT= J4.D„|(- AH,, )}+(_ AH,)] l5! (8.58) 


À¡#, 


À: hệ số dẫn nhiệt của pha lỏng: 


a, : hệ số dẫn nhiệt độ: 
Âu 
a,= 
pị‹C 


nì 
” AH,, và AH, : nhiệt hấp thụ và nhiệt phản ứng. 

Nếu như giá trị AT tính được đủ nhỏ thì có ý nghĩa là độ tăng nhiệt độ đó không ảnh 
hưởng đến quá trình hấp thụ và phản ứng hoá học và khi tính toán không cần phải chú ý đến 
hiệu ứng nhiệt độ. Trường hợp phản ứng đơn giản không thuận nghịch bậc 1, có thể tính độ 
tăng nhiệt độ nhờ phương trình cân bằng nhiệt. 


Trường hợp độ tăng nhiệt độ ước tính được quá lớn phải sử dụng mô hình tính toán 
khác, thích hợp cho quá trình không đẳng nhiệt. 


Cũng cần phải nhớ rằng, mô hình đã nêu chỉ có thể vận dụng được khi các đặc trưng 
của vật liệu và các chỉ số đặc trưng của hệ đã biết, đó là: Bê mặt tiếp xúc pha riêng (Sxp)vp› 
hệ số chuyển khối 8;, hệ số khuếch tần của cấu tử A D„ và hằng số Hemry H,ụ. Phương 


pháp xác định các đại lượng đặc trưng trên có thể tìm trong các tài liệu chuyên khảo. 


HI. CÁC THIẾT BỊ PHẢN ỨNG DÙNG CHO HỆ KHÍ ~ LỎNG TRONG CÔNG 
NGHIỆP 


Trên cơ sở phân chia của Van Krevelen / */ các thiết bị để tiến hành phản ứng giữa 
một pha khí và pha lỏng bao gồm các loại sau: 
: - Pha lỏng chảy thành màng mỏng trong không gian khí; 
- Pha khí phân tán trong pha lỏng; 
- Pha lỏng phân tán trong không gian khí. 


/%/D. Van Krevelen Research 3(1950) 106 
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Sự phân chia này là có lý, vì rõ ràng pha mà trở lực khuếch tán ở đó là lớn nhất, phải 
lấy làm pha cơ sở để tính toán, lựa chọn thiết bị phản ứng cũng xuất phát từ đó; nghĩa là tạo 
ra một trạng thái thuỷ động tốt nhất thay đổi trở lực vận tải và nhằm đạt hiệu suất chuyển 
hoá cao nhất. 


Trong công nghiệp sử dụng chủ yếu 4 loại thiết bị phản ứng cho quá trình này 


(hình 8-7). 


Hình 8-7: Sơ đồ các loại thiết bị phản ứng cho hệ khí-lỏng trong công nghiêp: 
a. Thiết bị sủi bọt: Là một loại thiết bị được sử dụng phổ biến tron công nghiệp với nhiều dạng 
khác nhau; b.Tháp đệm; c.Tháp đĩa; d.Thiết bị kiểu phun tia. 


a. Thiết bị sửi bọt (hình 8.7a): Là loại thiết bị trong đó chất khí được phân tán trong 
lòng chất lỏng và là loại được sử dụng phổ biến nhất trong công nghiệp. 


Ưu điểm của loại thiết bị này là cấu tạo đơn giản, không có các bộ phận chuyển động, 
thiết bị làm việc gần như theo chế độ khuấy lý tưởng, dễ khống chế nhiệt độ. 


Loại thiết bị này được dùng nhiều nhất trong các quá trình sinh hoá vì cũng chỉ có loại 
thiết bị này mới có thể chứa một lượng chất lỏng lớn. Hạn chế lớn nhất ở đây là quan hệ 
giữa chiều cao cột chất lỏng và đường kính thiết bị, vì bề mặt tiếp xúc pha sẽ giảm rất mạnh 
theo chiều cao tính từ vị trí sục khí. Ngoài ra cũng phải thấy rằng ở thiết bị loại này tồn tại 
một sự khuấy trộn ngược trong pha lỏng rất lớn. 


b. Tháp đệm (hình 8.7—b): Đệm được chất đầy trong tháp chủ yếu nhằm phân nhánh 
các màng chất lỏng và đo đó để làm cho màng chất lỏng quanh đệm được trộn lẫn tốt vào 
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nhau. Ưu điểm nữa của thiết bị loại tháp đệm là không cần có bộ phạn chuyển động, bề mặt 
tiếp xúc pha đủ lớn và tiết kiệm năng lượng, đo trở lực của tháp cũng không phải là cao lắm. 
Đệm có thể đổ đống hay xếp theo một trật tự nào đó, tuỳ theo kích thước của tháp. Một điều 
cần chú ý là, khi chiều cao của tháp đủ lớn thì đọc chiều cao phải bố trí thiết bị phân phối 
chất lỏng. 

Thiết bị loại tháp đệm sử dụng cho các môi trường xâm thực, trường hợp lượng chất 
lỏng ít hoặc phải tiến hành trao đổi nhiệt cho hệ và khi vận tốc phản ứng thấp. không nên 
dùng tháp đệm. 

©. Tháp đĩa (hình 8.7 — c): Trường hợp phải điều chỉnh nhiệt độ cho quá trình hấp thụ 
và phản ứng hoá học, tháp đĩa là thích hợp hơn cả. Nó cũng được sử dụng khi lượng chất 
lỏng không nhiều, và chính các đĩa chia tháp làm nhiều bậc và do đó hạn chế gần như toàn 
điện hiện tượng khuấy trộn ngược. ' 


Mặt khác lại chính các đĩa tạo ra một nhược điểm lớn cho thiết bị loạt này, đó là chế 
tạo rất phức tạp. 


đ, Thiết bị phun tỉa (hình 8.7 — đ): Loại thiết bị này thật ra ít được sử dụng trong công 
nghiệp và thường được sử dụng khi trong pha khí và trong pha lỏng có những phần tử rắn. 
Ưũ điểm lớn nhất của loại thiết bị này là bề mặt tiếp xúc pha lớn. 


Việc lựa chọn. loại hình thiết bị để tiến hành quá trình, rõ ràng phải xuất phát từ cơ sở 
lý thuyết đã trình bày ở phần trên và từ kết quả thực nghiệm. Trên thế giới cũng đã có nhiều 
tài liệu chuyên khảo để tính toán, thiết kế các thiết bị phản ứng cho các hệ khí — lỏng cụ thể. 
Nói chung các phương pháp đó đều bao gồm những phần như sau: 


- _ Xác định các thông số động hoá học; 

-. Xác định xem phản ứng xảy ra chủ yếu ở phần nào của pha lỏng; 

- _ Chọn thiết bị phản ứng; 

-._. Xác định hệ số chuyển khối , và tính giá trị của chuẩn số Hatta (Ha); 

~__ Tính hệ số tăng cường E như là một hàm số của những nồng độ cần phải đạt được; 
-.. Tính bê mặt tiết điện và thể tích của các pha với những lưu lượng đã cho; 


-_ Xác định trạng thái đòng chảy của các pha và các thông số của các mô hình thuỷ 
động lực học; 


- _ Tính toán thể tích tối thiểu của các thiết bị phần ứng từ mô hình toán học với giả 
thiết trạng thái cấu trúc đòng là trộn lẫn hoàn toàn; 


-_ Phát triển mô tả toán học của loại thiết bị đã chọn để hoàn thiện mô tả toán học 
cho trường hợp không lý tưởng; 


- __ Tính toán thể tích thiết bị phản ứng; 
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-_ Chọn và cũng có nghĩa là xác lập thiết bị phản ứng trên cơ sở những thông số cần 

phải đạt được; 

-__ Chọn lần cuối và tính toán đến khả năng tiết kiệm năng lượng. 

Vì khuôn khổ của giáo trình nên những trình bày kỹ lưỡng về những bước đã kể trên 
trong tính toán, thiết kế thiết bị phản ứng cho hệ khí — lỏng không thể đưa vào được. Bạn 
đọc có thể tìm thấy ở những tài liệu chuyên khảo. 

Cũng có thể từ các mô hình tính toán đã trình bày cho các thiết bị phản ứng dị thể khí 
— rắn ở trên suy ra phương pháp tương tự cho hệ khí - lỏng, có điều, ở đây cái phải tính 
không phải là khối lượng, thể tích xúc tác mà là thể tích vùng phản ứng. 
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Chương 9 
CÁC QUÁ TRÌNH VÀ 
THIẾT BỊ PHẢN ỨNG TỔNG HỢP POLYMER 


.rrr-ễ-..yaơnnnnnnnnnnnnntipsnnnnaanaỹnÿyauagannnnnnnnnnnnnssnannnnnnmm-r-cr-=-rzỶrzsiai=-=-r=--= 


IL.MỘT SỐ ĐẶC ĐIỂM CỦA SẢN XUẤT POLYMER TRONG CÔNG NGHIỆP 


Các polymer được biết đến nhiều thường có khối lượng phân tử khoảng 10! — 10” 
g/mol; mà trong đó mỗi polymer nào đó không hề có một khối lượng phân tử đặc trưng. 
Chẳng hạn, người ta có thể sản xuất polyetylen với những khối lượng phân tử rất khác nhau. 
Mặt khác, nói rằng polyctylen có khối lượng phân tử 10` g/mol, điều đó hoàn toàn không có 
nghĩa là chất dẻo đó chỉ chứa những đại phân tử có khối lượng 10” g/mol mà là chứa cả một 
hỗn hợp những phân tử có khối lượng phân tử khác nhau, thậm chí rất khác nhau phụ thuộc 
vào phương pháp kỹ thuật tiến hành trùng hợp. Còn 10” g/mol đã nói đến chỉ là giá trị khối 
lượng phân tử trung bình. 


Như đã biết, các polymer có thể có cấu trúc mạch thẳng, mạch nhánh hay cấu trúc 
mạng không gian. Với các polymer đồng trùng hợp, các mắt xích monomcr cấu thành phân 
tử polymer có thể phân bố ngẫu nhiên cũng có thể phân bố theo một trật tự nào đó. Bằng 
những biện pháp kỹ thuật tiến hành quá trình phản ứng khác nhau người ta có thể sản xuất 
được những polymer đồng trùng hợp (copolymer) đồng nhất hoặc không đồng nhất, mà 
trong đó các đại phân tử polymer lại khác nhau. 


Nói chung, các phản ứng polymer hoá đều toả nhiệt. 


Bảng 9-1: Nhiệt polymer hoá của một số monomer quan trọng 


r 
Monomer Gông thức —AzH (k.J/mol) AT (&) 
Etylen, propylen, vinyl ester, axi† CH; = CH 67 ~ 105 300 — 2000 
acrylic và ester, acrylonitryl... | 
Lệ 
lso butylen, œ metyl styren, axit X 
metacrylic và ester | 
Tưng 33 - 59 140 — 400 
v - Caprolactam,... x 
9-17 0-70 
BÀ —l 
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Ở trong dung dịch hoặc ở trong trạng thái nóng chảy, các polymer đều có độ nhớt rất 
cao. Trong quá trình polymer hoá trong khối monomer hay trong dung dịch, độ nhới của 
khối phản ứng tăng lên rất ghê gớm, có thể đến hàng trăm, hàng ngàn lần. Bằng cách điều 
chính nhiệt độ, người ta cũng có thể giảm được độ nhớt, phương pháp này luôn bị hạn chế 
bởi độ bền nhiệt của polymer; cho nên khi nâng nhiệt độ lên cao, không thể nào sản xuất 
được polymer có phân bố khối lượng phân tử theo ý muốn cả. 


Độ nhớt của polymer cao, sẽ ngăn cản quá trình vận tải chất và đặc biệt làm cho quá 
trình trao đổi nhiệt với khối phản ứng trở nên rất tôi tệ. Không ít trường hợp phải tiến hành 
trùng hợp trong dung dịch vì ở trùng hợp khối, hệ số truyền nhiệt về phía polymer rất thấp 
K<23Wm”.K'. 


Polymer hoá đoạn nhiệt có thể làm cho nhiệt độ vùng phản ứng tăng lên đến hàng 
trảm, và thậm chí hàng ngàn độ (bảng 9-1). Điều đó cho thấy rằng, với thiết bị phản ứng 
polymer hoá cỡ lớn, tương quan giữa khối lượng khối phản ứng hoặc thể tích vùng phản ứng 
với bề mặt truyền nhiệt cần thiết là cả một vấn đề to lớn. Chính vì vậy mà những năm cuối 
của thế kỷ vừa qua, người ta đã phát minh ra kỹ thuật công nghệ polymer hoá dị thể như: 
Trùng hợp huyền phù, trùng hợp nhũ tương... Chính là để thay thế môi trường phản ứng với 
độ nhớt rất cao của hỗn hợp monomer — polymer bằng một môi trường liên tục có độ nhớt 
rất thấp là nước, trong đó hỗn hợp polymer ~ monomer chỉ phân tán thành giọt mà thôi. 


Một đặc trưng nữa của quá trình polymer hoá đó là phản ứng trùng hợp gốc, hoặc 
trùng hợp ion là những phản ứng xảy ra theo cơ cấu chuỗi, mà ở đó nồng độ các phần tử 
mang chuỗi chỉ khoảng 10” mol.f'. Vì vậy phản ứng polymer hoá rất nhạy với tạp chất, cho 
nên monormner phải đủ tỉnh khiết, đến trên 99,5%, 


Một đặc trưng nữa của sản xuất công nghiệp các polymmer là, các sản phẩm tổng hợp 
gần như không thể làm sạch được (tinh chế). Ngay cả việc tách các hợp chất phân tử thấp 
như dung môi, monomer dư,... khỏi polymer tổng hợp được đã là cả một vấn để nan giải, và 
niếu có làm sạch sản phẩm polymer tổng hợp bằng chưng cất, kết tỉnh, trích ly,... thì điều đó 
sẽ cho sản phẩm trở nên rất đắt và những quá trình làm sạch đó sẽ làm cho phân bố khối 
lượng phân tử polymer, tính phân nhánh,... thay đổi (bảng 9-2). 


Bảng 9- 2: Mô tả một khối polymer 


Bản chất hoá học (monomer) 

Phân bố khối lượng phân tử 

Tính phân nhảnh, mạng và nhóm tận cùng 

Độ kết tỉnh (vô định hình)... 

Đối với polymer đồng trùng hợp: quan hệ giữa các monomer, thứ tự sắp xếp. các monomer,... 
Đối với polymer trùng hợp dị thể: dạngvà phân bố phân tử, phân bố các pha polymer trong nhau 
Phụ gia và tạp chất có mặt. 
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Cho nên trong công nghệ sản xuất polymer phải biết rất rõ những tính chất quyết định 
đến phẩm chất sản phẩm phụ thuộc vào các thông số công nghệ như thế nào, nghĩa là phải 
hiểu biết về động học của quá trình và trí thức về thiết bị phản ứng trở nên cực kỳ quan 
trọng. 


IL ĐỘNG HỌC CÁC PHẢN ỨNG POLYMER HOÁ 
2.1. Khối lượng mol và độ trùng hợp 


Có nhiều phương pháp định nghĩa khối lượng mol trung bình: 
Trung bình số: 


lÌ 
= = 9.1 
n Lá - 5 .w,/M, ( a) 


M,=-——=ŠS w,M, (9.1b) 


trong đó: 
M, : khối lượng mol của một mắt xích i; 
n, : số phân tử có khối lượng mol M;; 
w, : phần khối lượng của những phân tử có khối lượng M,. 
Độ trùng hợp: 


P= tui (9.2) 
Mụ 
Với Mụ, là khối lượng phân tử monomer, cho ta biết có bao nhiêu phân tử monomer đã 
kết hợp lại để tạo thành một phân tử polymer. 


Độ rộng của phân bố khối lượng phân tử polymer có thể tính bằng biểu thức: 
H<Š £J (hông x2j (9.3) 
M P, 


"ù n 
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2.2. Trùng hợp gốc 
2.2.1. Các phản ứng cơ sở và vận tốc của phần ứng 
Quá trình trùng hợp gốc bao gồm các phản ứng cơ sở sau đây: 
- Khởi đầu: 
I—2R" 
R+M->RM" 
Vận tốc phản ứng khởi đầu là: 


dC 
ạ = TC =£2k,.C, (94) 


- Phát triển mạch: 
RM; +M->RMj,, 
với vận tốc: 
Cụ (9.5) 
- Đứt mạch là quá trình làm mất hoạt tính của gốc đang phát triển và xảy ra đo hai 
nguyên nhân: 
Một là, các gốc kết hợp lại với nhau thành một đại phân tử: 
RMj? +RMj? ->RM„M,R (kết hợp) 
Hai là, xảy ra sự chuyển (thường là một nguyên tử hydro) không cân đối giữa hai 
gốc, tạo ra hai phân tử không hoạt động, trong đó một phân tử có cấu trúc không no. 
RMj +RM” -> RM,+RM, (phân ly) 
Vận tốc phản ứng đứt mạch có thể biểu diễn như sau: 
_dC) 
dt 


lạ = 


=k„C (9.6) 
Trong các phương trình trên, các ký hiệu đã dùng như sau: 

C : nồng độ các gốc (hay còn gọi là gốc mang mạch); 

C¿: nồng độ chất khởi đầu; 


f: hệ số hiệu dụng của phản ứng phân ly chất khởi đầu (còn gọi là hiệu suất phân ly 
chất khởi đầu); 


Cụ: nồng độ monomer; 
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k, (°; kụ. K, đ/mol.s) hằng số vận tốc phản ứng khởi đầu, phản ứng phát triển mạch 
và phản ứng đứt mạch. 


- Chuyển mạch là quá trình làm mất hoạt tính mạch đang phát triển thông qua sự kết 
hợp một nguyên tử hydro hoặc một nguyên tử clo từ một hợp chất khác, chẳng hạn là 
dung môi. Ký hiệu hợp chất tương tác để gây chuyển mạch là HC, có thể mô tả phản ứng 
chuyển mạch bằng sơ đồ: 

RM; +HC —> RM,+€' 


Với vận tốc chuyển mạch là: 


dC s 
T, = Khu =k,.C,.Cịc (9.7) 
Thừa nhận rằng hiệu suất phân ly chất khởi đầu f không thay đổi trong quá trình trùng 
hợp, do đó nồng độ các phân tử mang mạch cũng bằng hằng số, cho nên trong một đơn vị 
thời gian có bao nhiêu mạch bị mất đi (do phản ứng đứt mạch) thì cũng phải có bấy nhiêu 
mạch được sinh ra do phản ứng khởi đầu, gọi là điều kiện giả dừng, nghĩa là phải có: 


Tạ = Tạ 
hay f.2k,.C, = kụ.C? 
3 I 
do đó: G= xa 


vận tốc chung của quá trình polymer hoá do đó sẽ là: 


1 

f2k,Ì? ¿ 

"at “| ũ ° .C‡.Cụ (9.8) 
đ 


2.2.2. Độ trùng hợp và độ dài mạch động học 


Như trên, đã ký hiệu vận tốc phát triển mạch polymer là r, và vận tốc đứt mạch là rụ. 
Đại lượng r, cho ta biết có bao nhiêu phân tử monomer đã được trùng hợp thành polymer, 
hay nói khác đi, chính là vận tốc “ biến mất”của các monomer. Đại lượng rạ cho ta biết số 
các mạch đang phát triển bị mất đi trong một đơn vị thời gian. Đại lượng v được định nghĩa 
là tỷ số giữa vận tốc phát triển mạch r„ và vận tốc đứt mạch rạ. cũng có nghĩa là giữa xác 
suất tạo ra mạch phát triển và xác suất đứt mạch, gọi là độ dài mạch động học: 


(9.9) 
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Trường hợp đứt mạch do sự phân ly không cân đối rõ ràng mỗi mạch bị mất hoại tính 
hoàn toàn giữ nguyên độ đài và trở nên một phân tử. Do đó giá trị trung bình số của độ trùng 
hợp hoàn toàn đồng nhất với độ dài mạch động học: 


P,=v (9.10) 


Ngược lại ở quá trình đứt mạch do kết hợp 2 gốc đang phát triển, các gốc kết hợp lại 
với nhau thành một phân tử polymer và do đó: 


P,=2v (9.11) 
Từ các phương trình (9.5), (9.6) và (9.8), (9.9), ta có: 
Với trường hợp đứt mạch do phân ly không cân đối: 


=. 


n 


KG Da 6.12 
k?(f.2k,.C,} 


Từ phương trình (9.8) và phương trình (9.12) thấy rằng cả vận tốc phản ứng polymer 
hoá r„„ đều phụ thuộc tỷ lệ thuận vào nồng độ monomer Cụ. 


Khi tiến hành phản ứng polymer hoá một cách gián đoạn cả hai đại lượng nói trên 
giảm theo chiều tăng của độ chuyển hoá. Vận tốc phản ứng polymer hoá thay đổi không độc 
lập với độ trùng hợp, chẳng hạn vận tốc polymer hoá tăng tỷ lệ thuận với Cï” còn P, thì với 
C F 


2.2.3. Phản bố khối lượng phán tử 


Trong công nghiệp, khi tiến hành phản ứng polymer hoá, mỗi gốc tự do từ khi bắt đầu 
tạo thành cho đến khi mất hoạt tính đo phản ứng đứt mạch chỉ có thể “sống” được khoảng I 
giây. Trong khoảng thời gian đó có thể có chừng 10 — 10! phân tử monomer được kết hợp 
vào gốc. Cũng là một đặc điểm đáng kể của trùng hợp gốc là ngay từ đầu, trong khối phản 
ứng đã có những mạch đại phân tử đủ lớn, và các gốc có thể tồn tại trong khối phản ứng 
cũng với một số lượng lớn, đến 10'' gốc trong 1 lít. 


Vấn đề đặt ra là mạch sẽ đứt vào lúc nào kể từ khi bắt đầu phản ứng, hay nói khác đi 
là có bao nhiêu, nhiều hay ít đại phân tử đủ lớn được hình thành. 

Chẳng hạn trong hệ không có sự chuyển mạch người ta định nghĩa xác suất œ cho mỗi 
bước lớn lên của đại phân tử là tỷ số giữa các sự kiện thích hợp và các sự kiện có thể như sau: 


r1 l 


“q=——= : (9.13) 
thấy I2 
tp 


Phần khối lượng w„ của các phân tử có độ trùng hợp P khi mạch đứt theo cơ chế 
chuyển phân ly không cân đối sẽ là: 
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w„ =Ẳm? œ}».ø? (9.14) 


Khi mạch đứt do kết hợp hai gốc tương ứng với phân bố theo (9.14) với nhau, người ta 


nói mức độ kết hợp k = 2 và có: 
c [In'a) 2 


VI -TSE 3 S/ (9.15) 


Nhờ sự kết hợp các mạch đại phân tử với nhau trong cơ chế đứt mạch do kết hợp, phân 
bố khối lượng phân tử sẽ trở nên hẹp hơn. 


Nếu sử dụng một hợp chất điều chỉnh nào đó, có khả năng gây ra chuyển mạch rất 
mạnh, mỗi một mạch động học v có thể bị cắt làm nhiều mảnh (mạch polymer ngắn hơn) 
ví và đo đó ngay cả khi phản ứng đứt mạch xảy ra theo cơ chế kết hợp thì người ta cũng thu 
được chủ yếu như là những mạch riêng rẽ và do đó mức độ kết hợp k = I. 


Hình 9-I cho thấy hàm phân bố của 2 polystyren có độ trùng hợp P„ gần như nhau 
tính theo (9.14) và (9.15) và có các điểm đo thực nghiệm cũng gần nhau. 


® b.99) Ie9.9) 150O 2900 250Q 3000 
Độ trùng hợp P 


0 S090 1000 1500 2000 2500 3000 
Độ trùng hợp P 


Hình 9-1: Hàm phân bố phần khối lượng W; như là một hàm số của độ trùng hợp P đối với 
polystyren với đứt mạch chủ yếu với v' do kết hợp 2 gốc A cũng như do chuyển mạch B. 
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Tính không đồng nhất ở cơ chế đứt mạch do chuyển phân ly không cân đối (k = I1) là 
u = l; còn với cơ chế đứt mạch do kết hợp hai gốc (K = 2) làu =0,5. Một cách tổng quát, với 
mức độ kết hợp k, ta có độ không đồng nhất: 


u=— (9.16) 


Các phương trình (9.13) và (9.15) chỉ có giá trị đối với hằng số œ. Trong trường hợp 
phản ứng polymer hoá tiến hành gián đoạn, như đã thấy ở phương trình (9.8), nồng độ 
monomer C; giảm theo bậc nhất, và qua đó vận tốc phản ứng trùng hợp rạ và theo phương 
trình (9.13) cả đại lượng œ cũng giảm. Hiệu quả của điều đó là trong trường hợp này, rõ 
ràng khi độ chuyển hoá tăng lên theo phương trình (9.9) và (9.11) polymer tạo thành luôn 
luôn với độ trùng hợp P,„ nhỏ đi. 

2.2.4. Hiệu ứng gel và hiệu ứng thuỷ tỉnh 


Trường hợp trùng hợp khối, khi độ nhớt của khối phản ứng tăng lên sẽ ngăn cản đáng 
kể khả năng khuếch tán của các phân tử tham gia phản ứng và cũng làm thay đổi hằng số 
vận tốc phản ứng có mặt trong các phương trình (9.8) và (9.12). Phản ứng đứt mạch (xảy ra 
do tương tác giữa các gốc đang phát triển) sẽ xảy ra trong vùng khuếch tán và vận tốc phản 
ứng r„ sẽ nhỏ đi. Ngược lại, khi hiệu ứng khuếch tán lại chưa hề tác động đến phản ứng phát 
triển mạch r„. vì các phân tử monomer đủ nhỏ, chưa bị cản trở trong quá trình vận tải chúng. 
Hay nói một cách khác, vận tốc phản ứng phát triển mạch r, chưa hề thay đổi. Như vậy, rõ 
Tàng theo phương trình (9.8) và (9.12) đã nói đến ở trên, vận tốc phản ứng polymer hoá rụ, và 
độ trùng hợp P„ sẽ tăng nhanh. Khi độ chuyển hoá đạt đến khoảng 60%, kể cả khi nhiệt độ 
trùng hợp không cao, phản ứng phát triển mạch bị kìm hãm bởi yếu tố khuếch tán, rốc độ 
phản ứng giảm ghê sớm. Độ nhớt của hệ tăng. Người ta gọi đó là hiệu ứng tạo gel 

Khi xảy ra hiện tượng tạo gel, độ chuyển hoá monomer đạt được rất thấp, khối phản 
ứng tạo nên một khối thể thuỷ tinh, các phân tử monomer bị cẩn trở chuyển động và không 
thể chuyển hoá monomer đến 100% được. 

Để đạt được độ chuyển hoá 100% (hay xấp xỉ) phải đưa vào hệ những dung môi thích 
hợp, pha loãng hỗn hợp phản ứng để cho các phân tử monomer chuyển động được để dàng 
hơn. 

2.2.5. Phản ứng đồng trùng hợp 

Nếu như đưa một hỗn hợp hai hoặc nhiều monomer vào trùng hợp sẽ tạo ra những 
phân tử polymer chứa cả hai hay nhiều monomer đó và gọi là polymer đồng trùng hợp 
(copolymer). Trong đồng trùng hợp 2 monomer M, và M; cần phải chú ý đến các phản ứng 
phát triển mạch sau đây: 


Pị+M, ~> P tị:S KiCc Ôn 


162 


P.+M,>P, TỀ =kụ;.C; Cụ, 
P+M; >P; tu =ka.C, Cụ, (9.17) 
P+M,>P, #¡i8 KộiC: Ẩm, 


Trong đó k,,, k;; là hằng số vận tốc phát triển mạch trùng hợp đồng thể M, cũng như 
M; còn k,; và k;, là hằng số vận tốc phản ứng trùng hợp “ chéo”. 

Áp dụng nguyên lý Bodenstein với một trong hai loại gốc và đưa vào thông số đồng 
trùng hợp R, ta có: 


Rị=_—— và R,=-_> (9.18) 


và thu được phương trình đồng trùng hợp: 
du, _ Cụ, R.Cu, +Cy, 
đGac Cục: Cụ 3R;Êu, 


(9.19) 


Ở đây không phải đưa giả thiết về phản ứng khởi đầu hay phản ứng đứt mạch hoặc về 
bản chất của các phần tử hoạt động. Phương trình cũng đúng về nguyên tắc với trường hợp 
trùng hợp ion, nhưng do tương quan hoạt tính của từng đôi monomer là khác nhau cho nên 
tham số đồng trùng hợp của các đôi monomer ở trung hợp gốc và trùng hợp ion phần lớn là 


khác nhau. Phương trình (9.19) cho ta tỷ số vệ” là một hàm số của tỷ số giữa nồng độ 2 
M2 

monomer (C„;/Cu; )trong hỗn hợp phản ứng, trong đó cả 2 monomer đều tạo nên polymer. 

Trong khoảng độ chuyển hoá còn thấp thành phần của khối phản ứng trên thực tế là không 

đổi (bằng hằng), tỷ số dCu/đCụ; bằng tỷ số giữa 2 monomer (thành phần tức thời). 


Hình 9.2 trình bày về polymer đồng trùng hợp styren/acrylonitryl. Ỡ đây, có thể thấy 
rằng với hỗn hợp có phần mol acrylonitry] là 80% thì trong polymer chỉ có 50% acrylonitryl 
mà thôi. Ở vùng độ chuyển hoá cao hơn, hàm lượng acrylonitryl trong hỗn hợp phản ứng 
giàu lên và thành phần tức thời của polymer đồng trùng hợp cũng dịch chuyển. Chỉ ở một 
thành phần monomer duy nhất ở đó chứa khoảng 38% acrylonitryl, thành phần polymer 
đồng trùng hợp tương ứng bằng đúng thành phần của hỗn hợp monomer. Người ta gọi đó là 
“ hỗn hợp đẳng phí”. 

Điều kiện để đạt được điều đó, theo (9.19) là: 

Cụi _R;-I 


9,20 
€u; R,-1 Sóc ví 


Nếu như Cụ /Cụ; có giá trị âm, về hoá lý là vô nghĩa. Điểm đẳng phí chỉ tồn tại khi 
R, và R; đều nhỏ hơn L hoặc đều lớn hơn 1. Trường hợp sau trên thực tế đĩ nhiên là không 
thể. 
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Phương trình (9.19) chỉ cho ta thành phần của polymer đồng trùng hợp. Về vận tốc 
đồng trùng hợp xin tìm đọc ở các tài liệu chuyên khảo. 


2.3. Trùng hợp ion 


Trùng hợp ion cũng là những phản ứng xảy ra theo cơ chế chuỗi, trong đó phần tử 
mang chuỗi là các ion. Quá trình phát triển mạch tiến hành theo sơ đồ: 


P,.+M->P,„, trùng hợp anion 


P?+M->P$, trùng hợp kation 


100 r 
%% 


80 


40 


20 


Phần khối lượng Mạ trong Polymer đồng trùng hợp 


0 2ô 4o 80 BỘ “ws 100 
Phần khối lượng M; trong khối phản ứng % 


Hình 9.2: Đồng trùng hợp atyren (M1) với acrylonitrl (M2). Thành phần tức thời 
của copolymer khi tăng tỷ số giữa các monomer. Các điểm đo và tính theo phương trình 
(9.19) với R1 = 0,41 và R2 = 0,03. 
Các chất khởi đầu cho phản ứng trùng hợp anion đã được nghiên cứu tốt nhất là 
butylliium CH; - CH; - CH; —- CH;Li*” hoặc các naphtalid kim loại kiểm, như naphtalin 
natri, chúng phân ly từng phần: 


(CH,} Na* <> (CH,)} /s/Na' => (CH¿} +Na? (9.2) 

Trong đó các cặp tiếp xúc (CH,} Na”, các cặp lon đã phân ly nhờ dung môi (với 

một hay một số phân tử dung môi s) và các ion tự do đều có thể được hình thành. Sự cân 
bằng phân ly này chẳng những có ở phân tử chất khởi đầu mà cả ở các mạch đang phát triển 


P.Na'. Các anion đã phân ly đặc biệt rất hoạt động; động học của quá trình vì vậy chịu ảnh 
hưởng rất mạnh của cân bằng phân ly này. 
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Chẳng hạn styren phân ứng với naphtalin natrium và trước hết tạo thành một anion 
gốc: 
Ì 
(C#L)Na + CH=CH: —- CHzC' - Na'+ CụH¿ (9.22) 


Các anion này dimer hoá tạo thành rất nhanh các đianion và mạch được phát triển độc 
lập cả về 2 phía: 


Na† Cˆ- CH. - CH; C~- Na” 
(9.23) 


Do các điện tích của chúng là cùng đấu, nên các chuỗi phát triển mạch sẽ đẩy nhau, 
do đó không xảy ra phản ứng đứt mạch. Người ta gọi đó là các “polymer sống” (living 
polymers). 

Nếu như một “polymer sống” nào đó tồn tại đủ lâu cho đến khi tiêu hao hết tất cả các 


monomer, thì độ trùng hợp của polymer tạo thành được cho bởi tỷ số monomer/ chất khởi 
đầu. Đối với chất khởi đầu loại butylnatrium, chỉ phát triển mạch về một phía, ta có: 


C 
h.._— (9.24) 
Cụ, 
Và tương tự, đối với chất khởi đầu như (9.23), thì: 
2C 
Pb,=—* 9.25 
nRTG (9.25) 


Lo 
Nếu như chỉ để cho phần ứng tiến hành từ t = 0 đến t = t rồi ngừng lại, chẳng hạn như 
bằng cách thêm nước thì phản ứng trùng hợp sẽ ngừng lại và có: 
_ Co _z Cự, 


EM “ (9.26) 
Cịo 


Độ trùng hợp P„ về nguyên tắc là tăng tuyến tính theo độ chuyển hoá. Hình 9.3 cho 


C 
thấy quan hệ giữa P„ và độ chuyển hoá Ö = 1— lẽ M— và ở đây phương trình (9.26) được xác 
MÔ 


nhận bằng thực nghiệm, với C là nông độ “mạch sống" và khi không có những tạp chất làm 
mất hoạt tính của mạch thì: C” =C¡o. 
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Đường cong phân bố khối lượng phân tử sẽ là phân bố Poisson khi không có phản ứng 
đứt mạch và phản ứng chuyển mạch. Khi có thể bỏ qua yêu cầu vẻ thời gian của giai đoạn 
khởi đầu so với giai đoạn phát triển mạch (r,¿ >> r„) thì lại thời điểm t = 0 tất cả các phần tử 
hoạt động đều có độ trùng hợp là 1 và số bước phát triển mạch cho mỗi một chuỗi, hay nói 
một cách khác là chiều dài động học của chuỗi cho các trung tâm chỉ phát triển về một 
phía là: 


v=P,-l (9.27) 


9 09.5 1Ð 
Ụ 


Hình 9.3: Tăng tuyến tính độ trùng hợp theo độ chuyển hoá ở các polymer “sống”. 


Phần khối lượng của tất cả các phân tử với độ trùng hợp P (phân bố khối lượng) sẽ là: 


eYvf-)p 
W =————— 9.28 
" e-1J@+]) BỊ 


ở loại hình phân bố này tính không đồng nhất: 


v ] 
 — 9.29) 
' (v+IŸ v : 


Đường cong phân bố sẽ sắc, hẹp hơn khi độ trùng hợp tăng lên. Khác nhau giữa phân 
bố poisson và phân bố Schulz — Flory đối với trùng hợp gốc được trình bày trên hình 9.4: 
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Phân bố Poison 


ˆ 


Phân bố Schulz - Flory 
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Hình 9.4: Phân bố poisson và phân bố xác suất (Schulz ~ Flory) với v = 50 
theo phần khối lượng W, đối với các phân tử có độ trùng hợp P. 
Về trùng hợp kation và trùng hợp phối trí bằng xúc tác Ziegler - Natta và cả trùng hợp 
“polymer sống” xin bạn đọc tìm hiểu thêm ở các tài liệu chuyên khảo. 


2.4. Phản ứng đa tụ và phản ứng (rùng ngưng 


Khác với phản ứng trùng hợp (kể cả trùng hợp gốc và trùng hợp ion), ở phản ứng đa tụ 
và trùng ngưng, các đại phân tử được hình thành do tương tác từng bậc của các monomer có 
ít nhất hai nhóm chức, hay các olygomer hoặc polymer tương tự. 


Trường hợp trong quá trình phản ứng giữa các nhóm chức lại giải phóng ra một hợp 
chất phân tử thấp chẳng hạn như H,O, người ta gọi là phản ứng trùng ngưng, nếu không thì 
là đa tụ. (Bảng 9.3). 


Các nhóm chức chẳng hạn là A và B có thể nằm ở hai monomer đạng A - A và B~ B 
hoặc nằm ở một monomer dạng A — B. Nếu như monomer lại có nhiều nhóm chức (số 
nhóm chức > 3) thì polymer tạo thành sẽ có cấu trúc mạng không gian. Ở mọi bạc phản ứng, 
trên cơ sở thực nghiệm đã cho thấy rằng, khả năng phản ứng của các nhóm chức không phụ 
thuộc vào chiều dài mạch phân tử chứa nó. 


Gọi n„ và n là số phân tử chứa 2 nhóm chức như ta đã đề cập đến ở trên tại thời điểm 
t=0 vàt = t, Số các nhóm chức tương ứng sẽ là 2n, và 2n, độ chuyển hoá được định nghĩa: 


_nạ~n 


U (9.30) 


1, 


chính là phần nhóm chức đã phản ứng cho đến thời điểm t. Trị số bằng số của độ trùng hợp 
chính là tỷ số giữa số các nhóm chức ban đầu và số nhóm chức hãy còn lại chưa phản ứng. 


P.= ®=—— (9.31) 
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Bảng 9.3: Các phản ứng điển hình giữa các nhóm chức ở 


các phản ứng trùng ngưng 


Chất phản ứng Sản phẩm 
TT Các nhóm chức Loại hình liên kết trong polimer Loại polymer 
O 
|| 
1 =COOH + HO~ =C — Ơ» Polyester 
© 
lÌ 
® lô) 
⁄Z`é || 
2 R O+HO~ HOOC — R —C — O~ Polyester 
N⁄ 
C 
l| 
O 
O 
II 
3 =COOR + HO~ C— O*~ Polyester 
O 
| 
4 »COOH + HN~ C —NH«~ Polyamid 
lô) 
lÌ 
C O 
⁄ Í 
hị R »C — NH~ Polyamid 
` 
NH 
l©) 
l| 
6 =COOR + HạN~ —=C —NH~ Polyamid 
7 ~OH + HO~ „.—O—~ Polyeter 
L) R— CH —CH;ạ .Ox»+ Polyeter 
`⁄ 
O 
O 
l) 
9 —=NCO + HO~ “=NH—C—O~ Polyurethar 
o 
|Í 
10 —=NCO + H;N~ =NH —C—NH« Polyurê 


li 


-É_  -on+cocueo-Ó_} 


cÀ. Polycarbon¿ 


Độ trùng hợp của các polymer đa tụ trong công nghiệp khoảng 100 đến 200 chỉ có thể 
đạt được ở độ chuyển hoá 99 ~ 99,5%, Chính vì vậy đương lượng các nhóm chức đưa vào 
phản ứng phải rất chính xác, sai lệch giữa chúng không được vượt quá 5% và cũng chính vì 
vậy monomer phải rất sạch. Vì vậy, để sản xuất nilon 66 người ta dùng muối kết tinh của 
aXIt adipic với hexametylendiamin (còn gọi là muối AH) với tỷ lệ 1:1. Với các monomer 


loại A ~B đương lượng nhóm chức tất nhiên cũng được tự động điều chỉnh. 


Việc thiết lập hàm phân bố khối lượng phân tử (theo phương pháp Flory) cũng là rất 
đơn giản về phương diện thống kê. Khi hình thành một phân tử chứa P đơn vị monomer, 
phải có p— I nhóm chức phản ứng (xác suất là Ư”') và một nhóm còn lại tự do (xác suất 
I — U), Tính toán cho thấy hàm phân bố tính theo phản khối lượng w,„ của các phân tử 
polymer có độ trùng hợp P như sau: 


Wp = In°U.P.U? (9.32) 


Nó tương ứng một cách hình thức với phương trình (9.14), trong đó xác suất œ đối với 
bước phát triển mạch thay bằng xác suất U đối với bước kết hợp. Quá trình trùng hợp và đa 
tụ như vậy đều cho một dạng phân bố gọi là phân bố Schulz — Flory hoặc gọi là phân bố xác 
suất. Ở phản ứng đa tụ độ không đồng nhất cũng là: 


Hình 9.5 cho thấy hàm phân bố (phương trình 9.32) với độ chuyển hoá U của các 
nhóm chức như là một tham số. Ở đây, có thể thấy rõ ràng độ trùng hợp cao chỉ khi đạt được 
độ chuyển hoá cao. 


Bảng 9-4 cho thấy liên quan giữa độ chuyển hoá U và độ trùng hợp P, (theo phương 
trình 9-3 [), 


Bảng 9.4: Độ chuyển hoá nhóm chức và độ trùng hợp trung bình P,„ 
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Hình 9.5: Phần khối lượng Wp như là hàm số của độ trùng hợp P của một polymer 
đa tụ mạch thắng với các độ chuyển hoá khác nhau. 


2.5. So sánh ba dạng phản ứng trùng hợp 


Ở trùng hợp gốc và trùng hợp ion các phân tử monomer riêng rẽ sẽ ghép nối vào mạch 
đang phát triển, người ta nói, đó là quá trình kết hợp các monomer, có thể có hoặc không có 
đứt mạch. Ở phản ứng đa tụ và trùng ngưng khi độ chuyển hoá tăng lên, các polymer và 
olygomer sẽ kết hợp với nhau và người ta nói đó là quá trình kết hợp các polymer, Các cơ 
chế phản ứng khác nhau, như hình (9.6) cho thấy hình đạng rất khác nhau của đường cong 
độ trùng hợp — độ chuyển hoá. 


II. ẢNH HƯỚNG CỦA CƠ CHẾ TRÙNG HỢP VÀ LOẠI THIẾT BỊ PHẢN ỨNG 
LÊN PHÂN BỐ KHỐI LƯỢNG PHÂN TỬ 


Phân bố khối lượng phân tử một mặt phụ thuộc vào loại hình phản ứng trùng hợp: kết 
hợp monomer có hay không có phản ứng đứt mạch hoặc kết hợp polymer; mặt khác cũng 
được quyết định bởi loại thiết bị phản ứng polymer hoá đã sử dụng. Chúng ta xem xét hai 
trường hợp đơn giản: sự thủ tiêu phản ứng chuyển mạch và hiệu ứng gel ở trùng hợp gốc, 
giai đoạn khởi đầu rất nhanh (rụ >> r„) ở trùng hợp anion, quan hệ tỷ lượng rất chính xác sự 
thủ tiêu phản ứng trao đổi (ester hoá lại, amid hoá lại...) ở phản ứng kết hợp polymer. 
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Hình 9.6: Độ trùng hợp trung bình P, như là hàm số của độ chuyển hoá 
khi trùng hợp gián đoạn và với những cơ chế trùng hợp khác nhau 
A: Kết hợp các monomer không có đứt mạch; 
B: Kết hợp các monomer có đứt mạch; 


C: Kết hợp các polymer. 


Chúng ta chỉ cần chú ý trường hợp các thiết bị phản ứng đơn giản và có cấu trúc dòng 
lý tưởng. Chẳng hạn khuấy lý tưởng (đến vùng phân tử): thiết bị khuấy lý tưởng làm việc 
gián đoạn (BR), thiết bị kiểu đẩy lý tưởng (CPFR) và thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên 
tục (HCSTR). Thiết bị khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn và thiết bị đẩy lý tưởng có thời 
gian lưu hoàn toàn như nhau, cho nên ở đây ta xét chung. 


Trong bảng 9.5 đưa ra kiểu kết hợp khác nhau của 3 loại phản ứng trùng hợp và đặc 
trưng phân bố khối lượng phân tử tương ứng với các loại hình kết hợp đó. Ở đây đã không 
đưa vào thiết bị khuấy lý tưởng “tách biệt” (SCSTR), mặc đù ở trong môi trường hỗn hợp 
polymer có độ nhớt rất cao, sự “khuấy trộn lý tưởng” chắc chắn là không thể hoàn toàn. 


Ghỉ chú: 


BR: Batch Reactor: thiết bị KLT làm việc gián đoạn. 

CPFR: Continuous Piston Flow Reactor: thiết bị đẩy lý tưởng. 

HCSTR: Homogeneously Strred Tank Reactor: thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên tực. Khuấy 
trộn hoàn toàn. 

SCSTR: Segregation Continuosly Stirrred Tank Reactor: thiết bị khuấy lý tưởng làm việc liên 
tục, trộn lẫn tách biệt toàn phần. 
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Bảng 9.5: Phân bố khối lượng phân tử của phản ứng trùng hợp 


trong các thiết bị phản ứng khác nhau 


Thiết bị 
phản ứng 
Phản ứng 


Khuấy lý tưởng gián đoạn BR 
hoặc đấy lý tưởng 


(CPFR) 


Khuấy lý tưởng làm việc liên 
tục, ốn định khuấy trộn 
hoàn toàn HCSTR 


1. Phản ứng kết hợp 
monomer có đứt mạch (vi dụ 
trùng hợp gốc) 


1.1. Phân bố rộng hơn Schulz — 
Flory, tăng theo độ chuyển hoả 


1.2. Phân bố Schưlz - Flory 
UỤ= 2với k =1 
Ú= 1,5 với k = 2 


2.Kết hợp monomer không 


2.1.Phân bố poisson với r,; >> r„ 


2.2 Phân bố Schulz - Fiory 


THÊ Rút Phân bố Gold với r„; < r, 


(vi dụ trùng hợp anion) 


3.Kết hợp polymer (ví dụ đa 
tụ) 


3.1 Phân bố Schulz - Flory 3.2. Rộng hơn rất nhiều so với 


phân bố Schulz - Flory 


3.1. Trùng hợp gián đoạn 


3.L.1. Trùng hợp gốc trong thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng làm việc gián đoạn 
hay trong thiết bị kiểu đẩy lý tưởng 

Ta xem xét trường hợp đơn giản: trùng hợp gốc đồng thể có đứt mạch thông qua phân 
ly và bỏ qua phản ứng chuyển mạch trong một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng, làm 
việc gián đoạn. Trong thực tế công nghiệp thường quá trình phản ứng phấn đấu đạt được độ 
chuyển hoá cao hoặc độ chuyển hoá hoàn toàn. Đồng thời vận tốc chung của phản ứng rụ và 
độ trùng hợp P„ cũng thay đổi và tỷ lệ với Cụ theo các phương trình (9.8) và (9.12) tương 
ứng. Mặt khác: 


Cự = €ịo (1 — Ú) (9.33) 
và trung bình số của độ trùng hợp tại ở độ chuyển hoá U là: 
k 

Đầu #———T‹Cwo(t=U)= P,„(~ U) (9.34) 

(kăn-fu)? 
Hàm phân bố theo phần khối lượng W,„ (phương trình 9.14) chuyển đạng thành: 

| P 

W_ =—.Pexpil —— 9.35 

TT 1 P, nh 


Từ phương trình (9.34) và (9.35) cho thấy phần khối lượng của polymer với độ trùng 
hợp P được hình thành trong một vi phân của độ chuyển hoá từ U đến U + dU 
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1 là 
be _. 9.36 
PP I-U] đi cam) khớp 


Biểu diễn phương trình (9.36) lên đồ thị, ta thu được toàn cảnh của hình 9.5. Với 
polymer hình thành tức thời, người ta thu được dạng phân bố tương tự phân bố Schulz-Flory 
với độ không đồng nhất U = 1 nhưng giá trị trung bình P, „ ngược tại đối với phản ứng đa tụ, 
với độ chuyển hoá tăng dần lại luôn nhỏ hơn. 


Phần khối lượng Wp của polymer có độ trùng hợp P, được hình thành trong khoảng 
0~ U có kể đến yếu tố chuẩn hoá 1/U là: 
l U 
Wpbu = U JM.uaU (9.37) 


40 


35 


95 


' ? 3 D 5s” pPIỢT 7 


Hình 9.7: Hàm phân bố phần khối lượng W;,u của polymer tạo thành cho đến độ chuyển hoá 


U ~ Hàm số: Độ chuyển hoá U, .., = 10ÔÔ và k = 4. 


thay phương trình (9.36) vào, ta có hàm phân bố theo phần khối lượng đối với tích phân theo 
độ chuyển hoá từ 0 đến U, polymer được hình thành: 
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W sản eX nã &X : (9.38) 
II 7 lái ý T5 Na Ng M : 


Hình 9.7 Phản ánh các phân bố tính theo phương trình (9.38). Về nguyên tắc, nó mô 
tả tống của các phân bố khác nhau trên hình 9.5 và vì vậy khi độ chuyển hoá tăng lên thì lại 
càng không đồng nhất hơn. Để làm rõ vấn đề, các đường cong được tính sao cho ở độ 
chuyển hoá U, độ trùng hợp đạt được P, „ = 1000. 


Tích phân của polymer được hình thành ở độ chuyển hoá 50% đã là khá không đồng 


nhất. . Từ phương trình (9.38) cho phép tính được dạng của đường cong tích phân độ trùng 
hợp P, „ (hình 9.7) và tính không đồng nhất U theo độ chuyển hoá. 


3.1.2. Polymer hoá sống — living polymerisation trong thiết bị phần ứng gián đoạn 


Các mối quan hệ là hoàn toàn khác ở quá trình trùng hợp anion không có đứt mạch 
(living polymerisation). Ở đây, một mặt chuỗi đã được khởi đầu lớn lên liên tục; độ trùng 
hợp và phân bố khối lượng phân tử của polyrner tạo thành tức thời trong một vi phân của độ 
chuyển hoá U đến U + dU và tích phân tổng thể trong miền từ U = 0 đến U = U là như nhau. 
Theo phương trình (9.26) P„u tăng tuyến tính với U. Phân bố khối lượng phân tử theo 
phương trình (9.28) là phân bốPpoisson, và với độ trùng hợp càng tăng, cũng có nghữa là độ 
chuyển hoá càng cao, càng đồng nhất hơn (phương trình 9.29). 


3.1.3. Đa tụ trong thiết bị phản ứng gián đoạn 


Kể cả ở phản ứng đa tụ, tất cả các phan tử đều mất nhóm chức của chúng trong quá 
trình chuyển hoá thông qua phản ứng từng bậc. Độ trùng hợp trung bình sẽ tăng theo độ 
chuyển hoá (xem phương trình 9.31, hình 9,5 và bảng 9.4). Phân bố khối lượng phân tử 
tương ứng phương trình (9.32) ở những độ chuyển hoá cao là phân bố Schulz ~ Flory với độ 
không nhất là 1. 


3.2. Trùng hợp liên tục 


Theo Denbig, quá trình tiến hành phản ứng trùng hợp trong các thiết bị phản ứng liên 
tục phân bố khối lượng phân tử chịu hai ảnh hưởng trái ngược nhau. Tính không đổi vẻ 
thành phần, nhiệt độ của hỗn hợp phản ứng làm hẹp và thời gian lưu lại làm rộng đường 
cong phân bố. Nếu như thời gian sống của phần tử hoạt động là ngắn so với thời gian lưu thì 
ảnh hưởng thứ nhất chiếm tu thế và người ta sẽ thu được sản phẩm polymer có phân bố khối 
lượng phân tử hẹp hơn so với khi dùng thiết bị gián đoạn. Ngược lại, thời gian sống của các 
trạng thái hoạt động lại bằng hoặc lớn hơn thời gian lưu thì hiệu ứng thứ hai sẽ chiếm ưu thế 
và người ta thu được polymer sản phẩm có phân bố khối lượng phân tử rộng hơn so với 
trường hợp dùng thiết bị phản ứng gián đoạn. 


Ở quá trình trùng hợp gốc, thời gian sống của các thể hoạt động (chính là các gốc 
dang phát triển) khoảng chừng 1 giây (s), cho nên trên thực tế là rất nhỏ hơn thời gian lưu t, 
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Ở phản ứng đa tụ và phản ứng trùng hợp ion (living polymerisation) ngược lại thời gian sống 
của thể hoạt động về nguyên lý là gần bằng thời gian lưu. - 

Dọc theo thiết bị phản ứng kiểu ống, về phương điện không gian đều là các trạng thái 
như nhau chảy qua, giống hệt như các trạng thái vẻ thời gian ở thiết bị phản ứng làm việc 
gián đoạn. Ở đây, các đường cong ở hình 9.7 cũng đúng, trong đó U là độ chuyển hoá và đại 
được giá trị là I qua một khoảng chiêu dài nhất định. 

3.2.1. Trùng hợp gốc trong thiết bị kiểu khuáy, làm việc liên tục 


Phản ứng trùng hợp gốc xảy ra trong thiết bị kiểu khuấy lý tưởng làm việc liên tục với 
vận tốc trùng hợp r„ không đổi và độ trùng hợp trung bình P„ cũng không thay đổi. Phân bố 
khối lượng phân tử tương ứng phân bố Schulz - Flory. Và đúng theo phương trình (9.8), 
(9.12) và (9.14), người ta nhận được những giá trị, tương tự như đã nhận được ở phản ứng 
trùng hợp trong thiết bị làm việc gián đoạn và ở trong một khoảng hẹp của độ chuyển hoá. 


Nói chung trùng hợp gốc trong các thiết bị phản ứng làm việc liên tục kiểu ống (đẩy 
lý tưởng) hoặc trong dãy ghép nối tiếp nhiều thiết bị khuấy lý tưởng sẽ thu được những 
polymer có phân bố khối lượng phân tử rất rộng hơn (tính không đồng nhất rất cao) so với 
khi tiến hành phản ứng trong thiết bị phản ứng kiểu khuấy. Thiết bị phản ứng kiểu ống, hoặc 
dãy ghép nối tiếp các thiết bị kiểu khuấy, ngược lại, để có thể đạt được độ chuyển hoá 
monomer cao hơn, lại rất thích hợp. 


3.2.2. “Trùng hợp sống” (Hving polymerisaion) liên tục 


“Trùng hợp sống” (trùng hợp ion) — living polymerisation không có đứt mạch, như đã 
trình bày ở phần trên, với các phần tử hoạt động có thời gian sống rất lâu và khi tiến hành 
phản ứng trong các thiết bị làm việc gián đoạn, tạo ra các polymer có phân bố khối lượng 
phân tử theo phân bố Poisson và rất hẹp. Khi tiến hành phản ứng trùng hợp trong thiết bị 
phản ứng làm việc liên tục, khuấy lý tưởng thì vì các phân tố thể tích trong thiết bị phản ứng 
sẽ có thời gian lưu khác nhau cho nên polymer thu được có phân bố khối lượng phân tử rộng 
hơn, và theo phân bố Schulz - Flory, như ở hình 9.4. 


3.2.3. Trùng ngưng liên tục 


Ở phản ứng trùng ngưng, bao giờ cũng phải đạt được độ chuyển hoá cao các nhóm 
chức, khi muốn hướng tới khối lượng phân tử lớn. Bởi vì thiết bị phản ứng kiểu khuấy làm 
việc liên tục là không phù hợp với độ chuyển hoá rất cao cho nên ở đây người ta hoặc tiến 
hành phản ứng trong thiết bị kiểu ống hoặc trong dãy thiết bị kiểu khuấy ghép nối tiếp. Phụ 
thuộc vào mật độ phân bố thời gian lưu trong hệ thống thiết bị phản ứng mà tạo nên những 
polymer có phân bố khối lượng phân tử rộng. Trong thực tế các phản ứng chuyển hoá ester 
và amid hoá (phương trình 9.43) thường có hình ảnh của phân bố Schulz - Flory. 
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1V. KỸ THUẬT TIẾN HÀNH PHẦN ỨNG POLYMER HOÁ 


Trong khuôn khổ của một mục này, không thể trình bày một cách đầy đủ tính đa dạng 
của các thiết bị phản ứng và công nghệ tiến hành phản ứng polymer hoá mà chỉ trình bày ra 
đây một số ví dụ. 


4.1. Trùng hợp khối liên tục polystyren 


Như đã biết, việc tách chỉ một ít monomer còn lại sau phản ứng ra khỏi khối polymer 
đã là rất phức tạp, cho nên ở một dây chuyển công nghệ trùng hợp liên tục polystyren người 
ta cố gắng đạt đến độ chuyển hoá hoàn toàn monomer, Như đã xem xéL ở các phần trước về 
các thiết bị phản ứng làm việc liên tục, người ta hướng tới sử dụng thiết bị kiểu ống hoặc dãy 
thiết bị khuấy lý tưởng ghép nối tiếp. Hình 9.8 trình bày đây chuyển công nghệ sản xuất 
polystyren bao gồm 02 thiết bị khuấy lý tưởng song song ghép nối tiếp với một “Tháp phản 
ứng” có phân bố thời gian lưu tương tự như một thiết bị kiểu đẩy lý tưởng. 

Để đối phó với việc tăng độ nhớt rất mạnh theo tiến trình của phản ứng polymer hóa 
người ta khống chế nhiệt độ của hệ : 80°C ở hai thiết bị khuấy lý tưởng đầu dây chuyền và 
220C ở lối ra khỏi tháp trùng hợp. Độ chuyển hoá đạt khoảng 40% ở thiết bị khuấy và 
100% ở lối ra của tháp phản ứng. Chẳng những chỉ có nhiệt độ mà nồng độ monomer cũng 
thay đổi rất mạnh và theo phương trình (9.12), chúng gây ảnh hưởng rất lớn lên độ trùng hợp 
P. Trên hình 9.8 cũng ghi độ trùng hợp P, (xác định theo độ nhớt) trong từng bậc của thiết 
bị trùng hợp. Ra khỏi thiết bị phản ứng, polymer có độ trùng hợp trung bình là P.= 2700 
nhưng chứa những phần rất khác nhau: phần có độ trùng hợp rất cao (P, = 8400) và rất thấp 
Ch= 370). Thiết bị trùng hợp kiểu tháp này cho sản phẩm polystyren có phân bố khối lượng 


phân tử rất rộng. 


Với một mục đích sử dụng nhất định, polystyren có phân bố khối lượng phân tử hẹp 
thì tốt hơn. Khi đó người ta sử dụng thiết bị phản ứng trùng hợp kiểu khuấy lý tưởng, làm 
việc liên tục, đảm bảo chẳng những nhiệt độ mà cả ở nồng độ monomer trong vùng phản 
ứng là không đổi. Để cho vận tốc vận tốc phản ứng trùng hợp tổng thể r„ không quá nhỏ, 
không được phép lựa chọn nồng độ ổn định của monomer là quá thấp. Như vậy ra khỏi thiết 
bị phản ứng trùng hợp phải phân riêng monomer chưa chuyển hoá rồi tỉnh chế và hồi lưu lại 
thiết bị phản ứng. Quá trình đó được tiến hành trong thiết bị đùn khối phản ứng hoặc trong 
một thiết bị phân riêng chân không, ở đó đòng dung dịch polymer được phân chia thành 
từng đòng nhỏ qua các đĩa lỗ, làm cho monomer còn lại được khuếch tán nhanh ra khỏi các 
đòng dung dịch polymer rất mịn. 


Polymer nóng chảy đã tách monomer được vận chuyển nhờ cáz bơm bánh răng. 
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Pọ = 5200 ¬ 2900 


2300 = 1800 
980 
980 
980 
20*c ~.P„ = 370 Máy nghiền 


t  „~ Lễ đùn 
KT 


Hình 9.8: Dây chuyền công nghệ sản xuất polystyren. 


4.2. Trạng thái động lực của một thiết bị phản ứng trùng hợp (polymer hoá) liên tục 


Chúng 1a đã thấy là việc rút nhiệt ra khỏi khối polymer, đặc biệt ở những thiết bị 
polymer hoá cỡ lớn là rất khó khăn, và nếu nhự nhiệt lấy ra khỏi khối phần ng ít hơn nhiệt 
do phản ứng toả ra thì nhiệt độ khối phần ứng sẽ tăng lên. Trong hệ kín, áp suất cũng đồng 
thời tăng lên và rất nguy hiểm. Đối với vận hành các thiết bị polymer hoá cỡ lớn, một vấn đề 
rất quan trọng cần phải biết đó là: độ chuyển hoá - và nhiệt độ trong thiết bị phản ứng sẽ 
tăng lên như thế nào khi có một biến động về trao đối nhiệt. 


Vấn để này rất khó nghiên cứu bằng thực nghiệm: với thiết bị phản ứng nhỏ rất khó 
đảm bảo điều kiện đoạn nhiệt và thực nghiệm ở thiết bị công nghiệp thì cũng không đảm 
bảo an toàn. ở đây người ta phải giải quyết vấn để bằng mô phỏng thông qua các mô hình 
toán học. Trước hết, mô tả các đường cong độ chuyển hoá - thời gian ở các nhiệt độ khác 
nhau với những mô hình động học hình thức. Sau đó thiết lập phương trình căn bằng chất và 
cân bằng nhiệt bằng máy tính. Thông qua việc thế một vài giá trị bằng số khác nhau của 
những thông số như: nhiệt độ làm việc, độ chuyển hoá khi bắt đảu có biến động, sự thay đổi 
truyền nhiệt (rút nhiệt) thông qua biến động, thời gian biến động, hiện tượng cắt dòng cung 
cấp và phương thức tiến hành quá trình liên tục, người ta có thể xây dựng mô hình của quá 
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trình. Tín hiệu trả lời có thể là ở đạng các đường cong độ chuyển hoá - thời gian hoặc các 
đường cong nhiệt độ — thời gian. 

Phương pháp tính toán cũng như là các phương pháp giải quyết bài toán cơ bản đã 
trình bày ở chương 3, kể cả tính ổn định của các thiết bị khuấy lý tưởng cũng đã được trình 
bày ở chương 3 của giáo trình này . Với quá trình polymer hoá người ta có thể xây dựng đồ 
thị Q/T tương tự và những chỉ tiêu ổn định về thống kê cũng tương tự. Trong đó, cần phải 
mô tả nồng độ monomer theo độ chuyển hoá U và đại lượng: 


q= Ñ Ay |kJkg '.Kˆ'.phˆ] (9.39) 


Rẻ 
được định nghĩa như là nhiệt trao đổi riêng của thiết bị phản ứng. 


Tính không ổn định thống kê được chứng tỏ ở thiết bị phản ứng khi có một biến động 
nhỏ đi từ một điểm không bền B trên hình 3.24 giữa một trong 2 trạng thái ổn định A và C. 
Trạng thái chuyển tiếp tính theo mô hình toán như trên hình 9.9 là đo nhiệt độ của chất tải 
nhiệt bị cao lên 2°C. Thiết bị phản ứng ra ngoài chế độ làm việc bình thường trong đó với 
một khoảng thời gian rất ngắn độ chuyển hoá tăng lên đến gần 100% và sau đó không tuần 
hoàn đến giá trị ổn định cuối cùng tương ứng với điểm C trên hình 3.24. 

Dạng tương tự là giảm nhiệt độ chất tải nhiệt xuống 2°C như sau điểm A. 

Trạng thái ổn định về thống kê nhưng lại không ổn định về động lực lại là hoàn toàn 
khác. Tương tự như đã trình bày ở hình 3.25, ở đây chỉ cần một biến động rất nhỏ của nhiệt 
độ chất tải nhiệt, lập tức sinh ra những dao động đủ lớn của nhiệt độ và độ chuyển hoá của 
phản ứng. 
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Hình 9.9: Trạng thái chuyển tiếp khi nẵng nhiệt độ tác nhân làm nguội từ 85 lên 87°C từ B 
(U =0,6; T = 130°C) đến c(U= 0,96, TF = 170). 
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Người ta cũng có thể thông qua thay đổi nhiệt độ và thời gian lưu ở các tiêu chuẩn ồn 
định, đã trình bày ở các phần trước để mô tả các giới hạn của ổn định thống kê và ổn định 
động lực, trên đồ thị T - t. Đối với ví dụ đã chọn ở đây: trùng hợp khối polystyren, cho thấy 
rằng tất cả các trạng thái làm việc lý thú về kỹ thuật đều không ổn định cả về thống kê và về 
động lực. Một phương thức làm việc ổn định của thiết bị phản ứng ở đây chỉ có thể đạt được 
thông qua một quá trình điều chỉnh thích hợp. Việc nghiên cứu các nhiễu công nghệ do vậy 
có một ý nghĩa cực kỳ to lớn. 


Các “nhiễu công nghệ” lớn đối với các thiết bị phản ứng có thể là: 
L) Dòng tiếp liệu và tháo liệu bị cắt đột ngột. 


2) Năng suất làm nguội bị giảm thông qua bẻ mặt truyền nhiệt. Trường hợp bất lợi có 
thể mất toàn bộ hệ thống làm nguội. 


Cả hai loại nhiễu này cũng có thể xuất hiện cùng một lúc, sau đây ta xem xét một vài 
trường hợp. 


Hình 9.10 cho thấy phân bố nhiệt độ theo thời gian khi đòng vào và dòng ra bị cắt 
hoàn toàn (trường hợp hỏng bơm) và với năng suất thoát nhiệt q khác nhau. Đường cong (a) 
cho trường hợp dòng cấp monomer và làm nguội bị cắt hoàn toàn, nghĩa là hệ như là đoạn 
nhiệt. Đường cong (c) cho trường hợp chỉ có dòng cấp bị cắt hoàn toàn năng suất làm nguội 
đảm bảo là q,, như trường hợp hệ ổn định. Từ các đường cong cho thấy rằng, khi sự cố 
nhiễu xuất hiện, tại thời điểm t = 0, nhiệt độ bên trong thiết bị phản ứng ban đầu tăng chậm, 
sau đó tăng nhanh hơn. Đồng thời độ chuyển hoá cũng tăng vượt qua giá trị đạt được ở trạng 
thái ổn định, thiết bị phản ứng không hoạt động nữa. Đường cong (e) cho thấy rằng, khi 
dòng cung cấp bị cắt, nhiệt tải làm nguội phải tăng lên đến 1,8 lần, nếu như hoàn toàn không 
muốn để cho nhiệt độ của khối phản ứng tăng lên. 


CỊ 
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Hình 9.10: Đường cong nhiệt độ - thời gian khi mất dòng tiếp liệu monomer trong những 
điều kiện làm nguội khác nhau. Điểm làm việc: U = 0,6, TẾ = 130 °C. 
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Hình 9.11 cho thấy hình ảnh của một trường hợp khác: thiết bị phản ứng ra khỏi chế 
độ làm việc bình thường trong một thời gian đủ dài (đến 20 phút) sau đó lại làm nguội tiếp 
tục nhưng dòng cấp vẫn ngắt. So với những gì ở hình (9.10) thì cần thiết phải có những thay 
đổi rất lớn về nhiệt tải làm nguội riêng q để có thể đạt được những thay đổi tương tự trong 
phân bố nhiệt độ. 


Nhiệt độ [ ° C] 


ụÙ 20 40 $0 ® 10 120 
Thời gian [phút] 


Hình 9.11: Đường cong nhiệt độ - thời gian khi mất dòng tiếp liệu và làm nguội, 
và làm nguội lại sau 20 phút với năng suất làm nguội khác nhau: 


Điểm làm việc: U = 0,6; TÊ= 130°C; q = q„ a: q = 0; b: q = 1,689q,; ; 
c:q= 2,31.q,d: q = 3,16.q,.e: q= 4,12.q„. 


Bảng 9.6 tổng hợp những trường hợp trong đó thiết bị phản ứng đã bị ngừng trong 
những khoảng thời gian dài, ngắn khác nhau và sau đó, chỉ làm nguội tiếp tục chứ không 
cấp dòng vào. Trong bảng đã cho nhiệt tải làm nguội riêng q khi đã chặn được quá trình tăng 
nhiệt độ. Dòng thứ nhất và đòng thứ ba của bảng tương ứng đường cong (e) hình 9.11 cũng 
như đường cong (đ) hình 9.10. Người ta nhận thấy rằng khi thời gian ngừng thiết bị càng 
đài, cần phải có một nhiệt tải làm nguội càng lớn để chặn sự cố. 


Tất nhiên những kết quả đã chỉ ra ở trên chỉ cho trường hợp lựa chọn tùy ý (tự do) 
những giá trị bằng số của điểm vận hành, nhiệt độ dòng vào và nhiệt tải riêng q„. Tính toán 
cũng có thể lặp lại cho những trị số bằng số khác với những tiêu hao thời gian tính toán 
không lớn, chẳng hạn hậu quả của nhiễu về độ chuyển hoá, nhiệt độ và tất nhiên sẽ là áp 
suất trong thiết bị phản ứng và cần phải đự trữ nhiệt tải làm nguội là bao nhiêu để có thể 
ngăn chặn được sự cố đó. 
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Bảng 9.6: Ngăn chặn khả năng dừng thiết bị phản ứng sau 
những khoảng thời gian dừng khác nhau. 
Điểm làm việc: U = 0,6 T=130°C; q = q.. 


¬ Để dập, ngăn chặn sự cố ; 
Thời gian ngừng (phút) : Nhiệt độ khí thiết bị dừng (°C) 
cần qíq,, 

@) (2) (3) 
0 1,79 130 
10 231 136 
20 3,16 145 
30 8,68 162 
35 10,0 181,5 


4.3. Đồng trùng hợp styren/acrylonitryl 


Ở phản ứng đồng trùng hợp, như đã trình bày ở trên, polymer đồng trùng hợp 
(copolymer) sẽ có thành phần khác với thành phần của hỗn hợp monomer. Khi đồng trùng 
hợp gián đoạn, các monomer sẽ kết hợp chậm hơn, và thành phần của copolymer vì vậy sẽ 
dịch chuyển theo độ tăng độ chuyển hoá. Theo Skeist /*/, thành phần của copolymer khi 
đồng trùng hợp hai monomer sẽ là một hàm số của độ chuyển hoá và tính được thông qua 
tích phân: 


M _*% df 


In——= [E——. 
M, Mã? -#) 


(9.40) 
Trong đó M là số mol của cả 2 monomer, f, là phần mol của monomer M;, trong hỗn 
hợp monomcr và F, là phần mol của monomer M, trong copolymer vừa hình thành. Trên 


thực tế việc tính toán được tiến hành như sau: Từ các thông số đồng trùng hợp đo được hoặc 
đã biết, người ta tính các cặp giá trị f, và F, và đưa lên đồ thị như hình 9.12, Với các cặp giá 


trị có được từ mô tả trên đồ thị, tính 


và xây dựng đồ thị tương ứng với f,.Tích phân 


bằng đồ thị theo phương trình (9.40) sẽ cho ta nạ và độ chuyển hoá tương ứng. Ngày 


nay việc tiến hành lấy tích phân thường bằng phương pháp số, trong đó kết hợp phương trình 
(9.19) và phương trình (9.40). Người ta đi đến một mô tả như hình 9.12 như là hệ quả của 
hình 9.2 thành phần tức thời của copolymes như là hàm số của độ chuyển hoá. 


Từ hình 9.12 thấy rằng, chỉ tại điểm “đẳng phí” và phân mol của acrylonitryl khoảng 
38% thành phần của copolymer là không đổi đối với mọi độ chuyển hoá. Ở tất cả các hỗn 
hợp monomer khác sẽ xuất hiện các copolymes không đồng nhất, rrong đó những copolymer 


/*J:lSkeist J.Amer.Chem.Soc. 68(1946)1053, 
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Hầm lượng tức thời của Acrylonitryl trong Polymer đồng trùng hợp 
8° 
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Hinh 9.12: Đồng trùng hợp styren — ~ acrylonityil _ thành phần tức thời của polymer đồng 
trùng hợp như là † hàm số của độ chuyển hoá. 
Tham số: phần mol của acrylonitryl trong hỗn hợp monomer tính theo hình 9.2 
và phương trình 9.40. 


hình thành ngay khi mới tiến hành đồng trùng hợp có thành phần khác với copolymer hình 
thành vào gần cuối quá trình. Về phương điện kỹ thuật, đó là điều không mong muốn, chẳng 
hạn khi đồng trùng hợp styren/acrylonitryl, bởi vì chỉ cần khác nhau 4% - 5% phần mol 
trong thành phần của copolymer, cũng đủ làm cho chúng không tương hợp với nhau nữa. 
Hậu quả của việc không tương hợp là làm cho chúng bị tách nhau ra (không thể trộn hợp), 
gây vấn đục... rất bất lợi, bởi vì các copolymes trong như kính hoặc nhuộm màu đồng đều, 
trong suốt,... chiếm một phần rất lớn trong các sản phẩm polymer trên thị trường, Cho nên 
khi bắt đầu nghiên cứu một sản phẩm copolymer, chúng đều có thành phân azeotrope (đẳng 
phí). Khi người ta muốn điều chỉnh từ đó hoặc muốn sản xuất một copolymer đồng nhất từ 
monomer, thì do tình trạng của các thông số đồng trùng hợp là không tạo thành hỗn hợp 
đẳng phí (azeotrop), người ta có thể đạt được điều đó bằng cách tiến hành đồng trùng hợp 
trong một thiết bị phản ứng kiểu khuấy lý tưởng, làm việc liên tục. Ở trạng thái ồn định của 
thiết bị phản ứng, nồng độ các monomes C„,, và Cụ; là không thay đổi và sẽ hình thành nên 
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một copolymer đồng nhất. Thành phân của nó trong điều kiện thành phần dòng monomes 
cung cấp không đổi chỉ phụ thuộc vào độ chuyển hoá ổn định trong thiết bị và có thể tính 
toán được nhờ phương trình đồng trùng hợp (9.19) và các phương trình cân bằng chất và cân 
bằng nhiệt. Hình 9.13 cho thấy hàm lượng atyren và acrylonitryl của copolymer được sản 
xuất liên tục, phụ thuộc vào độ chuyển hoá (đường cong I) và đồng thời thành phần vi phân 
(đường cong II) và tích phân (đường cong HII) của copolymer được sản xuất bằng phương 
pháp gián đoạn. Điểm gãy trên đường cong III cho thấy rằng, bởi vì từ độ chuyển hoá 80% 
(0,8) chỉ còn hình thành polyacrylonitryl (so với hình 9. L2). 


Acrylonitroyl 


0.400 


Phần mol trong Polymer đồng trùng hợp 
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Hình 9.13: Phụ thuộc của thành phần copolymer vào độ chuyển hoá thành phần monomer 
trong hỗn hợp ban đầu có 4% styren và 60% acrylonitryl. 


4.4. Sản xuất liên tục polyetylenterephtalat 


Một ví dụ lý thú cho phản ứng đa tụ đó là sản xuất liên tục polyetylenterephtalat 
(PET) từ dimetyl - terephtalat (DMT) và glycol. DMT thường được chọn làm nguyên liệu vì 
nó rất để làm sạch, dễ tỉnh chế. Trong những năm gần đây, người ta cố gắng sản xuất axit 
terephtalic đủ sạch và đem đa tụ trực tiếp với glycol. 


Ở giai đoạn ester hoá lại, DMT được phản ứng với giycol tạo nên một hỗn hợp 
olygomer, thành phần chính là diglycolterephtalat (DGT); methanol được giải phóng. 
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EBOOKBKMT.COM 
Tài liệu kỳ thuật miễn phí 


2HO~CH;CH;—OH + H;COOC -é À- COOCH; = 
DMT 


HOCH,CH;~ OOC - À- COO —CH;CH,OH + 2CHOH. 


DGT (9.41) 
Ở giai đoạn đa tụ sẽ giải phóng trở lại glycol 
nHOCH,CH,—OOC -< À- COO—CH,CH;OH = 
DGT (0.42) 


H- [ccmcn,- OoOC - À- col-ow + nHO -CH;CH;—OH. 
n 
PET 


Cũng như đã trình bày ở phần trên, cần phải đạt được một độ chuyển hoá rất cao 
(phương trình 9.30 và 9.34) và cả hai loại nhóm chức phải được kết hợp nhau theo đúng 
đương lượng, khi tạo nên một độ trùng hợp P, đủ lớn (tuỳ theo mục đích sử dụng khoảng 
§0 ~ 180). 


Sự tương quan về đương lượng các nhóm chức được đảm bảo bằng cách trước hết cho 
dư etylen glycol (2,1- 2,2 mol/ mol DMT) và sau đó trong giai đoạn trùng ngưng chưng cất 
để tách glycol ra. Để đạt được độ chuyển hoá cao, nhất thiết phải tránh hiện tượng khuấy 
trộn đọc trục,vì vậy để thiết bị sản xuất liên tục ở đây sử dụng thiết bị phản ứng kiểu đẩy !ý 
tường hoặc dãy thiết bị khuấy lý tưởng ghép nối tiếp, 


Hình 9.14 trình bày sơ đồ công nghệ sản xuất polyetylenterephtalat. Giycol và DTM 
được đưa vào thiết bị thứ nhất trong dãy 4 thiết bị ghép nối tiếp. Không gian hơi của cả 4 
thiết bị được kết nối với nhau. Metanol được giải phóng ra cùng với hơi glycol đi đến tháp 
chưng cất: metanol, nước,...lấy ở đỉnh tháp còn glycol đưa trở lại thiết bị phản ứng thứ nhất, 
làm cho cân bằng chuyển dịch hoàn toàn sang phía bên phải (phương trình phản ứng 9.41). 
Phản ứng ester hoá lại thường tiến hành dưới áp suất thường và T" = 150 - 200°. 


Quá trình đa tụ xây ra trong 2 bậc. Bậc thứ nhất cũng là một dãy gồm 4 thiết bị kiểu 
khuấy ghép nối tiếp, làm việc dưới áp suất 2000 - 2670 Pa và 265 - 275°C, Glycol giải 
phóng ra được bơm đi ngưng tụ, tình chế và sử dụng lại. Polymer tạo thành có độ trùng hợp 
P,~ 20 — 35 được bơm sang bậc đa tụ thứ hai. Đây là một thiết bị phản ứng nằm ngang có 
chia ngăn và trang bị một thiết bị gồm nhiều đĩa quay. Polymer chảy qua từng ngăn và được 
hệ thống đĩa quay nâng lên cao, rồi rơi trở lại xuống ngăn. Nhờ vậy mà glycol còn lại có đủ 
bề mặt bốc hơi. Áp suất làm việc của thiết bị khoảng 67 — 530 Pa và nhiệt độ 270 — 2§0°C. 
Polymer với độ trùng hợp khoảng 120 được tải ra ngoài nhờ vít tải và đem sử dụng. 
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Trong polymer nóng chảy luôn xảy ra phản ứng giữa các đại phân tử, kiểu: 


~R,COO-CH;- CH; -OOCR;~ + HO-CH,-CH,-OOCR,~ => 


_== 


~R,COO - CH;-CH,-OOCR;~ + HO-CH,-CII,-OOCR,~ (9.43) 


Nhờ có phản ứng này mà phân bố khối lượng phân tử của polymer nhanh chóng đồng 
nhất và luôn tương ứng theo phân bố Schulz- Flory. 


V. PHƯƠNG PHÁP CÔNG NGHỆ TRÙNG HỢP DỊ THỂ 


Trên đây đã trình bày về các phương pháp công nghệ tiến hành phản ứng polymer hoá 
đồng thể: trùng hợp khối hay trùng hợp dung dịch và kể cả đồng trùng hợp khối. Bên cạnh 
phương pháp công nghệ này còn các phương pháp trùng hợp dị thể, đó là trùng hợp huyền 
phù, trừng hợp nhũ tương; và được mô tả tóm tắt trong bảng 9.7. Các phương pháp trùng hợp 
(polymer hoá) dị thể được sinh ra trước hết là để khắc phục những khó khăn đã có trong kỹ 
thuật trùng hợp khối, chẳng hạn đo độ nhớt của khối (hay dung dịch) poplymer quá cao. Sau 
đó chúng được phát triển như những phương pháp công nghệ tiến hành phản ứng polymer 
hoá tạo nên những polymer phân tán cao. Đặc trưng kỹ thuật mang tính ứng dụng của 
phương pháp là những thông số bổ sung, chẳng hạn dạng hạt polymer, phân bố kích thước 
phần tử, độ lớn phần tử,... 


Bảng 9.7: Phương pháp công nghệ polymer hoá dị thể 


Phương pháp Đặc trưng Ví dụ 
công nghệ : 
2 3 
đ) (2) @) 
Trùng hợp dụng dịch | Polymer A hoà tan trong polymer B HiPS, ABS 
có phân tách Phân tách pha trong polymer A và polymer B, cả 2 hoà 
tan trong monomer A 
Trùng hợp hạt Monomer và polymer không hoà tan trong nước 
(trùng hợp huyền phù) PS, EPS, 
a) Polymer tan trong monorner PMMA 
b) Polymer không tan trong monomer, chất khởi đầu S-PVC 
tan trong monomer 
Trùng hợp nhũ tương | Monomer và polymer không tan trong nước, chất khởi 
đầu tan trong nước. SBR, ABS, 
a) Chất nhũ hoá dạng ion E-PVC,SAN 
b) Phần tử keo PVA 
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Hình 9.14: Sơ đỗ công nghệ sản xuất polyetylenterephtalat. 
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Bảng 9.8: Các ký hiệu polymer viết tắt 


ABS Acrylonitryl — butadien PC Poly carbonat 
Styren copolymer PEI Poly ether imid 
BR Butadien ruber PEO Poiy etylen oxyd 
EPS Poly styren đàn hồi PET Poly etylen terephtalat 
E-PVC PVC trùng hợp nhũ tương PIB Poly isobutylen 
HDPE PE mật độ cao PMMA Poly metylmetacrylat 
HIPS Poly styren cứng PP Poly propylen 
LDPE PE mật độ thấp PS Poly styren 
LLDPE PE thẳng mật độ thấp PTFE Poly tetrafioretylen 
PA6 Poly amid 6 PUR Polyuretan 
PA66 Poly amid 66 PVAC Poly vinyl acetat 
PAA Poly acrilic axit PVAL Poly vinyl alcohol 
PAN Poly acrylonitryl PVC Poly vinyl chlorua 
SBR Styren butadien ruber 
S-PVC PVC- trùng hợp huyền phù 
(trùng hợp hạt) 


3.1. Trùng hợp dung dịch có phân tách 


Khi sản xuất polystyren cứng (bên va đập) (HIPS) người ta hoà tan 5 — 10% 
polybutadien trong styren. Bấy giờ styren polymer hoá và ngay ở độ chuyển hoá thấp 
polystyren cũng tách ra trong 2 pha không trộn hợp: polybutadien trong styren và Polystyren 
trong styren. Sau một chuyển pha, cuối cùng pha polybutadien phân tán nằm trong một 
khung polystyren. 


5.2. Trùng hợp huyền phù 


Phương pháp công nghệ trùng hợp huyền phù trong thực tế thường tiến hành gián 
đoạn. Người ta hoà tan chất khởi đầu dạng gốc vào monomer rồi phân tán monomer vào 
nước. Chất nhũ hoá thường dùng là những chất hữu cơ không tan trong nước, thường gọi là 
“chất keo bảo vệ” hoặc cũng có thể là những chất hữu cơ không tan trong nước nhưng phân 
tán rất tỉnh trong nước gọi là chất nhũ hoá. Về phương điện động học, ở trùng hợp huyền 
phù cũng không có gì đặc biệt, các giọt monomer sẽ polymer hoá theo các quy luật bình 
thường của phản ứng trùng hợp gốc. Người ta cũng gọi trùng hợp huyền phù là trùng hợp 
khối làm lạnh bằng nước. 

Khi phân tán monomer vào nước ở đạng nhũ tương, trước hết xây ra một cân bằng 
động giữa việc phân tán và kết hợp lại của các phần tử monomer thông qua khuấy trộn. Ở độ 
chuyển hoá càng thấp, phải sử dụng chất nhũ hoá càng nhiều, cân bằng được thiết lập và nhũ 
tương đồng nhất. Người ta cũng đã nghiên cứu sự phụ thuộc của đường kính phần tử L vào 
các thông số công nghệ của quá trình polymer hoá bằng phương pháp phân tích thứ nguyên 
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và cho thấy rằng, ngay ở độ chuyển hoá rất thấp cân bằng động nói trên cũng đã được thiết 
lập. Các thông số ảnh hưởng đến kích thước phần tử được tổng kết ở bảng 9.9 dưới đây. 


Bảng 9.9: Các thông số công nghệ của quá trình trùng hợp huyền phù 


Thông số Thứ nguyên Ký hiệu 

Đường kính thiết bị em 

Đường kính cánh khuấy cm d 
Vận tốc khuấy s1 n 
Tương quan pha - Ộ 
Độ nhớt của pha nước gcem1s† Tự 
Độ nhớt của pha monomer gcm's1 ù 
Khối lượng riêng của pha nước gcm3 Px» 
Khối lượng riêng của pha monomer gcm? Dw 
Sức căng bề mặt gs? Ø 
Gia tốc trọng trường ms? g 


Và L=f(D, d,n, É, Tìu, 'Ju› Ðạ› Dụ› Ở, 8) 


nghĩa là tồn tại một hàm số của I1 đại lượng, trong đó chứa 3 thứ nguyên(cm, g và s). Theo 
định lý œ về đồng dạng của Burkingham, các đại lượng này có thể sắp xếp vào II- 3 = 8 
chuẩn số và có phương trình chuẩn số: 


f(Œ\, Tạ, 1„,... T2) = Ö (9.45) 


và cũng đã chọn các chuẩn số như sau: 


f + 4 0TM Pt ne Fr.We =0 (9.46) 
DD n, 0, 
trong đó: 
D?.np„ 

T\¿, 


2 
Fr: Chuẩn số Froude: Fr = DU 
E 


Re: chuẩn số Reynold: Re = 


D'n?p, 
Ơ 


We: Chuẩn số Weber: We = (9.47) 
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Vì làm việc trong những thiết bị phản ứng tương tự nhau và nhiệt độ không đổi, cho 
bị : : 
nên Dì và PM cũng không đối, và vì L được xác lập ở ngay những độ chuyền hoá còn rất 
Đv, 
thấp cũng không cần thiết phải chú ý đến thay đổi độ nhớt của pha monomer Tìm: 
Hình 9.15 trình bày các kết quả thực nghiệm khi thay đổi tốc độ khuấy n và đường 
kính cánh khuấy d, sự thay đổi đó đủ thoá mãn với phương trình: 


logL = a - 0,8logd — 1,5logn (9.48) 


Trong đó a là hằng số. Đồng thời với các phép đo khi thay đổi nồng độ chất nhũ hoá 
(thay đổi rị, và ø) và với những quan hệ về pha ® khác nhau ta có phương trình chuẩn số: 


LAI 
TC TA.Re°5 mre.wes[w) d0 (9.49) 
D Ty 

Rõ ràng tương quan vẻ pha hoàn toàn không gây nên ảnh hưởng gì, cũng vì là khuấy 
trộn rất mạnh, và cũng có thể bỏ qua ảnh hưởng của trọng lực thông qua chuẩn số Froude, ta 
có kết quả đơn giản hơn: 


IDN§ 
ĐA Re we'(] (9.50) 
D TỊy 


Các phương trình chuẩn số như (9.49), (9.50) về nguyên tắc có thể vận dụng để mở 
rộng quy mô sản xuất và không cân thiết phải cần đến những giải thích, chứng minh khác, 
bởi vì L/D không đổi chỉ khi tất cả các chuẩn số ở vế phải của phương trình không thay đối 
khi mở rộng quy mô. Khi vận dụng cho các chất luôn gần như nhau, nghĩa là sự thay đổi p, 
Tị và ơ là không đáng kể, thì theo (9.47) là không thể. Trong thực tế, khi đó người ta không 
quan tâm đến tính không thay đổi của tỷ số L/D, mà là người ta muốn tìm một phối liệu sao 
cho kích thước hạt L là không thay đổi. Để làm điều đó bài toán thiết kế quay trở lại phương 
trình 9.48). Dùng chỉ số M cho mô hình, và chỉ số G cho tiến hành quá trình ở quy mô lớn 
công nghiệp phải có L„=Lc. Từ phương trình (9.48) ta có: 


~0,8logdo — 1,5lognạ = —0,8logdu — 1,5log„; 


Hà 05 
15 
và nọ = s[mm] ~ n.Ÿ) (9.51) 
G 


Ở một quy mô mở rộng với chẳng hạn d,/dụ = 25, tỷ lệ mở rộng đó tương quan với 
thiết bị phản ứng với thể tích tăng lên 25°= 15600, và từ phương trình trên ta có: 


À1 
nọ =nv 2e) =s 


Nghĩa là vận tốc khuấy phải giảm đáng kể. 
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Hình 9.15: Kích thước phần tử trung bình L phụ thuộc vào vận tốc khuấy n với tỷ số d/D 
như là tham số và cho 4 giá trị D khác nhau. 


5.3. Trùng hợp nhũ tương 


Ở phương pháp công nghệ này, monomer cũng được nhũ tương hoá trong môi trường 
nước, ở đây có mặt chất khởi đầu tan trong nước và chất nhũ hoá thường là dạng ion. Khác 
với trùng hợp huyền phù, các phần tử polymer tạo thành có kích thước rất bé chỉ khoảng 10? 
lần so với giọt monomer được phân tán ban đầu. Chất nhũ hoá phải có nồng độ cao hơn 
nồng độ tới hạn của các micelle và tạo nên những micelle trong đó "hoà tan” các monomer. 
Hình 9.16 mô tả sơ đồ hình thành các micelle. 


Các gốc tạo thành từ các chất khởi đầu (chẳng hạn per sulfat kali K;S;O,) sẽ đi vào 
trong các micelle và ở đó khởi đầu cho phản ứng trùng hợp các monomer đã “ cùng hoà tan” 
vào micelle đó. Các phần tử polymer được hình thành từ các micel đó. Monomer được “cung 
cấp” liên tục vào micelle, các phân tử polymer trong micelle được lớn lên do kết hợp với các 
monomer. Bề mặt tiếp xúc trong hệ thống tăng lên, các phân tử chất nhũ hoá được hấp phụ 
lên bề mặt càng nhiều làm cho nồng độ của chất nhũ hoá có thể giảm xuống đến dưới nồng 
độ micelle trong pha nước, làm cho micelle biến mất và giai đoạn () hình thành phân tử kết 
thúc. ở giai đoạn (II) tiếp theo các phân tử polyrner đã có lớn lên tiếp tục cho đến khi tất cả 
các giọt monomer không còn nữa. Trong pha (II) sẽ tiến hành polymer hoá các phân tử 
monomer còn sót lại trong phân tử polymer. 


Trên cơ sở lý thuyết này nhiều tác giả đã phát triển một lý thuyết động học mới và đã 
được kiểm định thực nghiệm bằng những monomer gần như không hoà tan trong nước như 
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siyren, butadien. Đối với những monomer hoà tan mạnh trong nước như vinyÌ acctat hoặc 
các ester của axit acrylic, các phân tử polymer cũng có thể hình thành trực tiếp trong pha 
nước mà không cần có mặt các micelle. Trong khuôn khổ của giáo trình, ở đây cũng không 
thể đề cập đến những nét đặc biệt về động học và cả những đặc thù của quá trình. 


Trùng hợp nhũ tương là một phương pháp công nghệ trùng hợp đa năng có thể trùng 
hợp gián đoạn, bán liên tục hoặc trùng hợp liên tục nhiều loại monomer. Đặc biệt là cao su 
tổng hợp styren — butadien. 


Hình 9.16: 
Sơ đồ trùng hợp nhũ tương. 


1.Giai đoạn hình thành phần tử; 
1I.Giai đoạn phát triển mạnh; 
I†I.Giai đoạn" nghèo' ,"kiệt”; 
a.Giot monomer; 

b.Micell; 

c.Phân tử chất nhữ hoá; 
d.Phần tử polymer; 

e.Nước, 

†.Gốc; 


g.Phân tử monomer. 
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